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RESUMEN 
TITULO: EVALUACIÓN DE ALTERNATIVAS PARA EL DISEÑO Y SIMULACIÓN DE 
PLANTAS DE PROCESAMIENTO DE GAS NATURAL CON VARIACIÓN EN EL 
CONTENIDO DE GAS ÁCIDO (H2S Y CO2) 
 
AUTOR: Edgar Andrés Tristancho Ossa 
PALABRAS CLAVE: Gas Natural, Aspen Hysys, endulzamiento, deshidratación, 
simulación dinámica, gases ácidos. 
 
En el presente trabajo final de maestría se evalúan estrategias para contrarrestar 
desde el diseño, las variaciones en la concentración de los gases ácidos en el gas 
de producción que ingresa a una planta de procesamiento de gas natural (CO2, 
4,6 – 5,6 y 6,6 % molar y H2S 2,5 – 3,0 y 3,5 % molar). Este análisis se realiza por 
medio de la simulación en estado estable de dos plantas de procesamiento con 
capacidad de 50 y 100 MMSCFD y la simulación en modo dinámico de la etapa de 
absorción con amina con el objetivo de cumplir con las condiciones RUT 
(Reglamento Único de Transporte de Gas Natural) respecto al contenido de 
humedad (máximo 98 mg de agua/Nm3) y contenido de gases ácidos (2% molar 
de CO2 y de 6-24 mg de H2S/Nm3). Como resultado se comprueba que no existen 
restricciones en las plantas de retiro de condensados y deshidratación con el 
aumento de los contaminantes de estudio.  
 
Se encuentra que por medio de modificaciones operativas como disminución en la 
temperatura de la amina pobre, aumento en la presión de operación de la 
absorbedora, aumento de la concentración de amina o la operación de un by pass 
en la absorbedora; se puede cumplir con los parámetros de calidad sin incurrir en 
el sobre costo de diseñar una planta para una composición máxima de gases 




TITLE: EVALUATION OF ALTERNATIVES FOR DESIGN AND SIMULATION OF 
NATURAL GAS PROCESSING PLANTS WITH VARIATION IN THE ACID GAS 
COMPOSITION (H2S & CO2) 
 
AUTHOR: Edgar Andrés Tristancho Ossa 
KEY WORDS: Natural Gas, Aspen Hysys, Sweetening, dehydration, dynamic 
simulation, acid gas. 
 
In this final Master’s work, there shall be the evaluation strategies to counteract 
from the design variations in the concentration of the acid gases in the gas 
production that inlet a natural gas processing plant (CO2, 4,6 – 5,6 & 6,6 %mol and 
H2S 2,5 – 3,0 & 3,5 %mol) utilizing a steady state simulation of two processing 
plants with the capacity of 50 and 100 MMSCFD and a dynamic mode simulation 
of the Absorption stage with amines, for accomplish the RUT conditions regarding 
the water content (maximum 98 mg of water / Nm3) and the acid gases 
concentration (2 mol% CO2 and 6-24 mg H2S / Nm3) in the natural gas distribution. 
As a result, it has been found that there are no restrictions on condensates 
removal and dehydration plants with the increase of the studied contaminants.  
 
It has been found that by implementing operational modifications such as: 
decreasing the temperature of the lean amine, increasing the operating pressure of 
the absorber, increasing the amine concentration, or by the operation of the bypass 
in the absorber; it is possible to accomplish the quality of the parameters of gas 
without incurring an over-cost of designing a plant for a maximum composition of 
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En las últimas dos décadas, el gas natural se ha posicionado como combustible 
alternativo a los combustibles tradicionales, como el petróleo y el carbón, debido a 
los costos variables del petróleo, a la logística e infraestructura requerida para la 
extracción y comercialización del carbón y a la dinámica ambiental que está 
direccionada hacia el uso de combustibles limpios, que generen menor impacto en 
el medio ambiente. Adicionalmente, con el desarrollo y avance de los procesos de 
extracción, tratamiento, transporte, control y redes de distribución de gas natural y 
con el aumento de reservas probadas de este recurso, que para el año 2015 eran 
del orden de 6606,4 trillones de pies cúbicos a nivel mundial (BP Statistical Review 
of World Energy, 2015), el gas natural es un campo de gran interés. 
 
En esta materia, nuestro país también ha impulsado políticas públicas enfocadas 
al uso de gas natural como combustible alternativo y a la democratización en el 
consumo de este recurso energético por medio de la implementación de los 
programas de gas natural hogares (GNH) y gas natural vehicular (GNV); los 
cuales, en los últimos quince años han presentado un incremento entre el 70 y 80 
% en la demanda. Adicionalmente, debido a la industrialización en algunas zonas 
del país y a la masificación de las redes de energía eléctrica se ha presentado un 
aumento en la utilización del gas natural en la industria y en la generación de 
energía con un crecimiento estimado entre un 30 a 40 % (Unidad de Planeación 
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Minero Energética - UPME, 2013). Para el año 2015 la participación del gas 
natural en la canasta energética fue del 28% (PROMIGAS, 2016). 
 
Con el aumento permanente en la demanda de gas natural se hace importante 
mejorar, adecuar y hacer más eficientes los sistemas de extracción, tratamiento y 
distribución de este recurso natural no renovable, y abordar con especial interés 
los problemas que se han ido presentando en esta industria en el país, 
principalmente los relacionados con la operación y mantenimiento de las plantas 
de tratamiento y procesamiento.  
 
En las plantas de tratamiento de gas natural se desea obtener un combustible que 
cumpla con las especificaciones de transporte y distribución indicadas en el 
Reglamento Único de Transporte de Gas Natural (RUT – Resolución 071 de 03 de 
Diciembre de 1999)  con el fin de garantizar una calidad mínima requerida para 
evitar problemas en las redes de distribución, en el uso final del gas como 
combustible en los hogares, industrias y vehículos y minimizar los posibles 
problemas o las repercusiones ambientales. 
 
Sin embargo, la calidad del gas natural que se obtiene en la etapa de extracción 
ha ido disminuyendo por un aumento en la concentración de gases contaminantes, 
dióxido de carbono (CO2) y ácido sulfhídrico (H2S), principalmente. Estos 
contaminantes generan problemas en la operación de las plantas actualmente 
instaladas porque durante la etapa de diseño no se contempló un aumento en la 
concentración de éstos. Se ha detectado durante el ejercicio de la profesión que 
para resolver este problema, se realizan cambios a las condiciones de operación 
por fuera de los intervalos de diseño de las plantas de tratamiento, se modifican 
los equipos principales de las plantas, o un porcentaje del gas producido se 
desaprovecha enviándolo para la quema en teas, incrementando los costos 
operativos y de mantenimiento y disminuyendo las ganancias del proceso.  
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Con este trabajo se plantea la utilización de la simulación de procesos, como una 
posible herramienta útil para generar alternativas que desde el diseño del proceso 
de tratamiento, específicamente de la etapa de endulzamiento (retiro de los gases 
ácidos presentes en el gas natural CO2 y H2S), permita la inclusión de mejoras y 
modificaciones tanto de las condiciones de proceso y operación, como de equipos 
menores de la planta, para amortiguar los cambios en la calidad del gas de 
entrada a la planta de tratamiento y así obtener un gas dulce, que cumpla con los 
requerimientos para el transporte y distribución en los sistemas de gasoductos del 
país. 
 
Para el desarrollo de la simulación del proceso, se aplican procesos de separación 
industriales que incluyen las etapas de compresión, enfriamiento, y absorción para 
las diferentes etapas del tratamiento del gas natural y se realiza un análisis para 
obtener las condiciones de operación en cada uno de estos procesos.  
 
También se utiliza la simulación de proceso para realizar el costeo y comparación 
de las alternativas de tratamiento para el gas natural y de esta manera estructurar 
estrategias de menor costo que permitan tener una planta eficiente, eficaz y 
productiva, garantizando la calidad del gas dulce que se obtiene durante toda la 
vida útil de ésta. 
 
Con base en lo anterior, en este trabajo final de maestría se implementa un 
estudio para evaluar diferentes alternativas desde el diseño, que incluya en éste el 
aumento en la concentración de contaminantes en el gas natural, teniendo en 
cuenta que el problema puede ir en aumento debido a las características y 
madurez de los yacimientos de gas, a los sistemas de recobro de crudo que se 
utilizan en algunos campos, principalmente la reinyección (CO2) para estimular los 
pozos, a la extracción de crudos cada vez más pesados y por ende el incremento 
del contenido de compuestos de azufre en el gas asociado, y finalmente a la 
explotación de fuentes no convencionales, como el gas de esquisto (Shale Gas). 
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Adicionalmente, dado que es importante evaluar la sensibilidad de la operación en 
la etapa de endulzamiento del gas natural para un aumento en los contaminantes 
ácidos CO2 y H2S e identificar por medio de esta sensibilidad los equipos críticos 
para la operación y seguridad de la planta de tratamiento de gas, este aspecto se 
incluye en el estudio realizado. 
 
Como metodología para el desarrollo de este trabajo, en la primera fase se realiza 
la  revisión bibliográfica y se establece el panorama de producción de gas natural 
actual y el estado del arte relacionado con los sistemas y tecnologías de 
tratamiento de gas natural. En una segunda fase, se realizan las simulaciones en 
estado estable (EE) de la planta de tratamiento para dos flujos de alimento de gas 
natural (50 MMSCFD y 100 MMSCFD), en las que se incluyen las plantas de retiro 
de condensados, endulzamiento con aminas y deshidratación con glicoles. 
 
En una tercera fase se genera un único archivo de simulación para cada una de 
las plantas de tratamiento, que posteriormente se utiliza para realizar los análisis 
de sensibilidad y los casos de estudio. Para el análisis en estado dinámico se 
trabaja con archivos separados dada la complejidad de éstos, con el fin de revisar 
la respuesta en función del tiempo y lograr la estabilización y análisis de las 
perturbaciones del modelo. En una cuarta fase, se realizan las corridas para 
obtener la evaluación económica de cada una las plantas de tratamiento de gas 
natural simuladas, segregando los costos de capital y los costos de operación. 
 
En una última etapa se realizan modificaciones menores a las condiciones de 
operación de las plantas y a los equipos críticos que se identificaron mediante los 
análisis de sensibilidad en estado estable y se proponen alternativas desde el 
diseño que permita manejar las variaciones en la concentración de dióxido de 
carbono (CO2) y ácido sulfhídrico (H2S) en el gas natural a endulzar. Esta 
propuesta, consiste en realizar modificaciones operativas durante los primeros 
años de vida útil del proyecto y modificaciones de equipos menores para los 
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últimos años; disminuyendo los costos de la inversión inicial y de las 
modificaciones subsecuentes y necesarias para obtener el gas dulce dentro de los 
parámetros de la especificación para el transporte y distribución.  
 
Para el desarrollo de este trabajo se utilizó la herramienta de simulación de 
procesos Aspen Hysys® y el paquete de evaluación económica de la misma casa 
matriz Aspen Capital Cost Estimator® (ACCE). 
 
En el capítulo 1 (uno), se abordan los antecedentes, el estado del arte y el 
contexto industrial y comercial del gas natural en Colombia. Los conceptos básicos 
sobre gas natural, los métodos de tratamiento del gas y las estrategias de 
simulación de procesos se tratan en el capítulo 2 (dos). La parte metodológica se 
explica con detalle en el capítulo 3 (tres), así como todas las estrategias y 
procedimientos seguidos en las simulaciones de estado estable, estado dinámico, 
sensibilidades y costeo en el capítulo 4 (cuatro). En el capítulo 5 (cinco) se 
presentan las modificaciones propuestas que enfocan la estrategia para obtener 
desde el diseño una planta flexible y eficiente, finalmente, las conclusiones y 
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1. ANTECEDENTES Y ESTADO DEL ARTE 
 
El gas natural, aunque es un recurso no renovable, desde los años 90 se ha 
venido posicionando como una fuente de energía alternativa al petróleo por tres 
aspectos principales. El primero es el incremento en la demanda de energía global 
con un aumento de 2,1 % anual durante los últimos 10 años (BP Statistical Review 
of World Energy, 2015), el segundo, la consideración del gas natural como un 
combustible limpio comparado con otros combustibles fósiles como el petróleo y 
sus derivados o el carbón (Shimekit y Mukhtar, 2012) y por tanto su aporte a la 
disminución del cambio climático; y el tercero por la viabilidad económica dado el 
bajo costo para la generación de energía. 
Para el año 2014, el gas natural representó el 23,7% del consumo de energía 
primaria presentando una disminución del 0,1% respecto del año 2013. La 
producción de gas natural a nivel global creció 1,6%, sin embargo este crecimiento 
se encuentra por debajo del promedio de los últimos 10 años (2,5%) y permaneció 
positivo por el crecimiento en la producción de gas natural de los Estados Unidos 
de América (6,1%) derivado principalmente de las fuentes de Shale Gas (gas de 
esquistos) y disminuido por la merma en la producción de gas natural en los 
países productores de la Unión Europea (-9,8%), principalmente Rusia (-4,3 %) y 
Holanda (-18,7%), afectados durante estos dos últimos años por una crisis 
económica que se reflejó en la disminución (2,8%) del consumo general de las 
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fuentes de energía (BP Statistical Review of World Energy, 2015), (U.S. 
Department of Energy, 2015).  
A nivel interno, se prevé para los próximos 10 años (2014 – 2025) un aumento en 
la demanda promedio anual de 3,03%, con un escenario alto de 3,57% y un 
escenario bajo de 1,97%, estos crecimientos se deberán principalmente a los 
sectores térmico, petrolero e industrial. Sin embargo, la producción disminuirá de 
forma constante, aproximadamente 50% hasta el año 2023, esto debido a la 
declinación acelerada que se observa para los campos de producción de gas de 
Chuchupa, Ballenas y La Guajira. Se espera que parte de esta pérdida de 
producción se supla con la entrada en operación de la planta de regasificación de 
Cartagena para importación de gas natural licuado con una capacidad de 400 
MMSCFD y con una producción constante de los campos de Cusiana, Cupiagua y 
Magdalena Medio que permitan afrontar la disminución en la producción. (Unidad 
de Planeación Minero Energética - UPME, 2015) 
Con esta perspectiva de aumento en la demanda interna pero disminución en la 
producción, este trabajo final de maestría se orienta a la propuesta y definición de 
una estrategia para evaluar diferentes alternativas de diseño de plantas de 
procesamiento de gas y por medio de simulaciones en estado estable y estado 
dinámico determinar cómo procesar un gas natural que presente variación en la 
concentración de gases ácidos (CO2 y H2S) de la corriente de alimentación a la 
planta, durante el tiempo de vida útil de las instalaciones.  
Algunos estudios e investigaciones académicas e industriales se han desarrollado 
sobre el procesamiento de gas natural, con el fin de comprender y verificar 
algunos factores críticos que influyen el tratamiento de este recurso y su utilización 
como fuente de energía. 
Abiodun y Gudmundsson (2005) compararon diferentes soluciones de amina para 
el endulzamiento de un gas natural con 5,6 % de CO2, encontraron que se obtiene 
un gas dulce de mejor calidad al aumentar la concentración de amina, aumentar la 
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presión y disminuir la temperatura en el absorbedor. Sin embargo estas 
condiciones también aumentan el arrastre de hidrocarburos en el solvente. 
Sanchez (2009) estudia conceptualmente diferentes tecnologías que se tienen 
para los procesos de endulzamiento, deshidratación y recuperación de 
hidrocarburos pesados para cuatro diferentes tipos de gas natural, desarrollan un 
módulo básico de cálculo en Excel® y plantean diferentes estrategias para el 
tratamiento de cada uno de estos gases por medio del simulador Hysys®. 
Gutierrez (2015) genera una metodología para la comparación y selección de 
diferentes alternativas de plantas de tratamiento de gas natural asociado, teniendo 
en cuenta diferentes condiciones de entrada del gas como cantidad de 
hidrocarburos condensables, flujo de gas a tratar y temperatura de entrada del 
gas. También realiza un balance costo beneficio para cada una de las alternativas 
seleccionadas por medio de un nuevo criterio de “eficiencia económica”, que 
incluye aspectos técnicos y económicos para comparación de diferentes 
estrategias de tratamiento. 
Rumyantseva y Watanasiri (2014) validan el paquete de limpieza de gases ácidos 
(Acid Gas Cleaning Modelling Technology) de Aspen Hysys con resultados 
experimentales y datos de planta de varios clientes de AspenTech.  En esta 
validación se utiliza metildietanolamina (MDEA) en diferentes concentraciones y a 
diferentes condiciones de operación para el endulzamiento del gas natural y se 
encontró una buena concordancia para ocho casos revisados.  
De igual forma, en otro estudio los mismos autores validan el desarrollo de un 
nuevo paquete de propiedades de solventes físicos para gases ácidos (Acid Gas – 
Physical Solvent) para el endulzamiento de gases ácidos y utilizaron como 
solvente físico dimetiléter de polietilenglicol (DEGP), comparando con resultados 
experimentales y de otras fuentes, encontrando unos resultados aceptables. 
(Rumyantseva y Watanasiri, 2014) 
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En otro trabajo Erdmann y otros (2012) simulan en estado estacionario una planta 
de  deshidratación de gas natural con trietilenglicol (TEG) y verifican la sensibilidad 
del proceso a variables operativas como la concentración de la solución de TEG, 
entre 70 y 90% en peso, la temperatura del rehervidor en la torre de recuperación 
de TEG, entre 200 y 375 °F, encontrando que a mayor concentración de TEG en 
la corriente de absorción se tiene un gas con menor contenido de agua y a mayor 
temperatura en el rehervidor se tiene TEG más concentrado.  
Teniendo en cuenta las perspectivas de la industria y los estudios realizados sobre 
el tratamiento y procesamiento del gas natural se hace una breve descripción 
teórica de los procesos y características para proceder a realizar el diseño, 
simulación y modificaciones de la planta de tratamiento de gas. 
 
1.1. ALCANCE DEL TRABAJO 
En este trabajo se simulan dos plantas de tratamiento de gas hipotéticas, con base 
en condiciones de operación y parámetros de diseño similares a los de una planta 
existente, que por condiciones de confidencialidad no se puede indicar 
específicamente. 
Se tiene como base de diseño el flujo de gas a tratar en la etapa de 
endulzamiento, para la primera planta de 50 MMSCFD y para la segunda de 100 
MMSCFD. Para el retiro de condensados se simula una planta turboexpander, 
para los sistemas de absorción se trabaja con una presión entre 580 y 630 psia, el 
proceso de endulzamiento se realiza con aminas y la deshidratación del gas con 
trietilenglicol. 
Teniendo las plantas diseñadas y simuladas se realizan perturbaciones al sistema 
para estudiar la sensibilidad de las plantas principales y la respuesta de cada uno 
de los equipos a estos cambios, tanto en estado estable como en modo dinámico. 
Sin embargo, para las corridas de los modelos dinámicos no se emplean 
Evaluación de alternativas para el diseño y simulación de plantas de procesamiento de 
gas natural con variación en el contenido de gas ácido. 11 
 
estrategias de control y se dejan los lazos en modo abierto con el fin de analizar la 
respuesta en el tiempo de algunas variables de operación a los cambios en la 
composición de gases ácidos en el gas de entrada y proponer con este análisis 
cambios operativos o de equipos que permitan tener el producto final dentro de los 
parámetros de calidad exigidos para el gas natural. 
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2. MARCO TEÓRICO 
 
En este capítulo se presentan los conceptos fundamentales sobre el gas natural, 
los procesos de tratamiento del gas para lograr tener un producto dentro de las 
especificaciones establecidas en la normatividad vigente y las estrategias de 
simulación de procesos que se seguirán durante el desarrollo de este trabajo. 
2.1. GAS NATURAL 
El gas natural es una mezcla de gases con un alto poder calorífico por su 
composición de hidrocarburos ligeros, principalmente metano y etano. Se 
encuentra en forma natural en estado gaseoso en yacimientos gasíferos o como 
gas asociado en yacimientos petroleros.  
Para poder dar uso industrial, comercial y energético al gas natural es necesario 
eliminar o reducir algunos componentes que vienen como contaminantes o 
impurezas en diferentes proporciones dependiendo del origen del gas.  
Entre los contaminantes más importantes se encuentran: 
 Hidrocarburos pesados (C5 a C7): Aunque aportan al poder calorífico por su 
alto calor de combustión no se desean en el gas natural porque a las 
condiciones de tratamiento, transporte, distribución y uso del gas se 
encuentran en estado líquido, generando problemas en las etapas de 
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procesamiento y transporte. Generalmente se retiran en una unidad de 
recuperación para obtener un producto con mayor valor agregado. 
 Dióxido de carbono: Es uno de los componentes ácidos del gas natural que 
puede generar corrosión ácida y/o taponamiento por formación de ácido 
carbónico en los equipos de proceso y los sistemas de transporte de gas 
natural. Se deben retirar hasta la concentración definida en la normatividad. 
(CO2 ≤ 2% vol). 
 Ácido sulfhídrico y mercaptanos: Son componentes ácidos del gas natural 
que, directamente o cuyos productos de la combustión, pueden ser tóxicos 
y generar corrosión ácida y taponamiento en los equipos de proceso y los 
sistemas de transporte de gas natural. Se deben retirar hasta la 
concentración definida en la normatividad. H2S ≤ 6 mg/m3 (0,25 
grano/100PCS o 4 ppmv) y azufre total 23 mg/m3 (1,0 grano/100PCS o 16 
ppmv)).  
 Agua: Puede generar la formación de hidratos de carbono y taponar los 
sistemas de transporte, adicionalmente aporta a la corrosión de equipos y 
sistemas. 
Dependiendo de la composición del gas natural se encuentran diferentes formas 
de clasificación así: 
 De acuerdo al contenido de hidrocarburos líquidos en: 
Gas rico: Gas con un porcentaje alto de hidrocarburos pesados (C5+) que 
forman una fase líquida y se conocen como condensados, estos 
hidrocarburos se deben retirar del gas y se utilizan en la etapa de 
producción para dilución de crudos pesados o en la industria petroquímica 
para producción de gasolinas y petroquímicos básicos con un mayor valor 
agregado (Kidnay y Parrish, 2006). 
Gas pobre: Gas cuyo principal componente es metano (85 – 95%) y tiene 
un contenido mínimo de hidrocarburos pesados normalmente menor a 1 
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GPM de hidrocarburos recuperables por cada 1000 pies cúbicos de gas 
(Kidnay y Parrish, 2006). 
 De acuerdo al contenido de gases ácidos (CO2 y H2S) en: 
Gas dulce: Gas con una concentración de CO2 inferior a 2% volumétrico y 
de H2S inferior a 6 mg/m3 (0,25 grano/100PCS o 4 ppmv). 
Gas agrio: Gas que tiene una concentración de cualquiera de los gases 
ácidos (CO2 y H2S) por fuera de la especificación estándar de la industria y 
que puede ocasionar problemas de corrosión y toxicidad. 
2.1.1. PROPIEDADES FÍSICO-QUÍMICAS 
La especificación de calidad del gas natural para entrega al sistema de transporte 
nacional en Colombia debe cumplir con lo establecido en la normatividad vigente y 
en las que la modifiquen o complementen, para el caso actual el Decreto 0071 de 
1999 y la Resolución 54 de 2007. En la Tabla 2-1 se presentan las características 
principales para el transporte de gas natural. 
Tabla 2-1. Especificación del gas natural en Colombia 
Especificación Sistema Internacional Sistema Inglés 
Poder Calorífico Bruto 35,4 – 42,8 MJ/m3 950 – 1150 BTU/ft3 
Contenido de líquido Libre de líquidos Libre de líquidos 
Contenido máximo de H2S 6 mg/m3 0,25 grano/100PCS 
Contenido máximo de azufre 23 mg/m3 1,0 grano/100PCS 
Contenido máximo CO2 en %v 2% 2% 
Contenido máximo N2 en %v 3% 3% 
Contenido máximo Inertes en %v 5% 5% 
Contenido máximo O2 en %v 0,1% 0,1% 
Contenido máximo de agua 97 mg/m3 6,0 Lb/MPCS 
Temperatura de entrega 7,2 – 49 °C 45 – 120 °F 
Contenido máximo de polvos y 
materiales en suspensión 
1,6 mg/m3 0,7 grano/1000 pe 
Fuente: (Comisión de Regulación de Energía y Gas, 1999) (Comisión de 
Regulación de Energía y Gas, 2008) 
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2.1.2. COMPOSICIÓN DEL GAS NATURAL 
La composición del gas natural varía de acuerdo al campo de extracción de donde 
se obtenga y a las condiciones de operación de la extracción. En la Tabla 2-2 se 
presentan rangos de composición genérica del gas natural que se trata a nivel 
mundial. 
Tabla 2-2. Composición genérica gas natural a tratar 
Componente Fracción molar 
H2S 0 - 0,08 
CO2 0,001 - 0,50 
N2 0,005 - 0,065 
metano 0,55 - 0,98 
etano 0,02 - 0,2 
propano 0,02 – 0,12 
i-butano 0,02 – 0,06 
n-butano 0,02 – 0,06 
i-pentano 0,01 – 0,03 
n-pentano 0 - 0,01 
hexanos 0 - 0,01 
heptanos 0 - 0,005 
octanos 0 - 0,005 
nonanos 0 - 0,005 
decanos + 0 - 0,005 
H2O Saturado 
Fuente: (Guo y Ghalambor, 2005) (Kidnay y Parrish, 2006) (GPSA, 2004) 
2.2. TRATAMIENTO DE GAS NATURAL 
Para poder utilizar el gas natural que se extrae del subsuelo, ya sea como gas 
asociado en campos de producción petrolera o como gas natural directamente 
desde campos gasíferos, es necesario realizar diferentes tratamientos con el fin de 
garantizar la calidad del producto, así como la eficiencia y seguridad en el 
aprovechamiento final del recurso. 
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 Retiro de condensados 
 Endulzamiento 
 Deshidratación 
2.2.1. RETIRO DE CONDENSADOS 
La mayoría del gas natural que se produce en cabeza de pozo, ya sea como gas 
libre o como gas asociado, viene saturado en algún porcentaje con hidrocarburos 
de mayor peso molecular (C3+) que se deben retirar del gas natural para 
garantizar una combustión segura y eficiente en su uso final. Estos hidrocarburos 
de alto peso molecular tienen alto poder calorífico convirtiéndose en un 
combustible de mayor valor comercial y por esta razón también ayuda a la 
economía del proceso del gas natural obtener una mayor cantidad de este 
subproducto para su comercialización. 
Durante este proceso se debe bajar la temperatura del gas para condensar los 
hidrocarburos más pesados, así: si se quiere que el producto líquido sea una 
mezcla de hidrocarburos, la temperatura está entre 0 a 5 °C (32 a 40 °F) y si se 
desea la recuperación de etano, la temperatura de enfriamiento debe estar entre   
-17 y -40 °C (0 a -40 ºF). Sin embargo, si se requiere dejar el gas natural en 
especificación se debe enfriar la corriente de 5 a 10 ºC por encima de la 
temperatura de formación de hidratos. (Kidnay y Parrish, 2006) (GPSA, 2004). 
Entre los procesos que generalmente se utilizan para retirar los condensados de 
una corriente de gas se tiene: 
2.2.1.1. Enfriamiento con refrigerantes (propano, amoníaco) 
La refrigeración con propano, amoníaco u otro refrigerante para retirar los 
condensados se utiliza principalmente cuando la corriente de gas que se va a 
tratar tiene una baja presión, y no es factible utilizar la misma energía del gas para 
enfriarlo. Normalmente instalar una planta de refrigeración genera un mayor costo 
de inversión y de operación, si existe la posibilidad de subir la presión de gas y 
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aprovechar esta energía para refrigerarlo mejor se utilizan las otras dos 
alternativas de expansión. (Kidnay y Parrish, 2006) (Campbell, 1992). 
2.2.1.2. Expansión Joule-Thompson 
El proceso Joule-Thompson se basa en la expansión adiabática de un gas a 
través de una válvula o una membrana porosa en un sistema cerrado, a este 
proceso también se le denomina “estrangulamiento”. Con esto se busca que al 
expandir el fluido no se realice trabajo sobre el sistema, y por consiguiente, que en 
la expansión del gas, éste se enfríe (no todos los gases se enfrían en la expansión 
de Joule Thompson, algunos se calientan) dando por lo general como resultado un 
licuado parcial del gas. La condición termodinámica de este gas permite que 
pueda ser utilizado para enfriar el mismo gas de entrada a la válvula de expansión 
(válvula JT), siendo un proceso energéticamente eficiente (Kidnay y Parrish, 
2006). En la Figura 2-1 se presenta el esquema general del proceso Joule 
Thompson donde se utiliza la corriente de gas frío para retirar calor del gas antes 
del ingreso a la válvula de expansión. 
 
Figura 2-1. Esquema general del proceso Joule-Thompson. 
Adaptado de: http://www.jouleprocessing.com/products/processing/jt-plants 
El proceso tiene algunas variantes, por ejemplo, ambas corrientes del separador 
(gas y líquido) pueden aprovecharse para enfriar el gas entrante a la válvula; a 
veces se divide el flujo de gas entrante y se enfría con los productos del separador 
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en dos intercambiadores diferentes. También se manejan diversas variables de 
presión y temperatura en la entrada así como la relación de expansión en la 
válvula, esto siempre buscando la mejor condición termodinámica para el proceso.  
Normalmente, los procesos Joule-Thompson manejan flujos medios y bajos, 
desde los 2 MMSCFD hasta los 20 MMSCFD, esto es debido a que el proceso es 
eficiente siempre y cuando sea adiabático, a altos flujos es difícil y costoso 
mantener el sistema aislado en la etapa de expansión por el tamaño de los 
equipos y tuberías.  (GPSA, 2004) 
2.2.1.3. Expansión por Turboexpander 
El proceso de retiro de condensados por turboexpander, reemplaza la válvula 
Joule-Thompson por un turbina de expansión. En este caso, a medida que el gas 
entrante se expande le entrega trabajo al eje de la turbina, por lo que disminuye su 
entalpía.  
Esta reducción de entalpía causa un mayor descenso en la temperatura que el 
que se obtendría por la expansión de Joule-Thompson a entalpía constante. Para 
que este proceso sea eficiente, la turbina se conecta a un compresor en el cual se 
aprovecha la energía para aumentar la presión del gas libre de pesados saliente 
del proceso. 
Normalmente, este proceso maneja grandes flujos de gas (superiores a 25 
MMSCFD), esto es debido a que en la expansión se requiere generar suficiente 
energía para recomprimir el gas, y con las pérdidas de energía que hay en el 
turboexpander se hace necesario manejar un alto flujo que compense dicha 
pérdida.  
El proceso de turboexpander se aplica principalmente para obtener gas licuado de 
petróleo o etano como producto principal y el gas es un producto secundario o gas 
residual como se muestra en la Figura 2-2. 
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Figura 2-2. Esquema general del proceso con turboexpander configurado para 
obtener producto principal. 
Adaptado de: http://www.jouleprocessing.com/products/processing/cryogenic-plants 
2.2.2. ENDULZAMIENTO 
La presencia de gases ácidos en las corrientes de gas natural representa un 
contaminante que puede generar problemas si el gas se va a utilizar como 
combustible, esto es debido a que disminuyen el número de metano del gas 
(capacidad antidetonante análoga al octanaje de la gasolina).  
La remoción de H2S y de CO2 del gas natural se conoce comúnmente como 
endulzamiento. Tanto el H2S y el CO2 son gases que pueden estar presentes en el 
gas natural y pueden, en algunos casos, ocasionar problemas en el manejo y 
procesamiento del gas. Esto hace necesario reducir su concentración para llevar 
el contenido de estos gases ácidos a los niveles establecidos por la normatividad. 
El H2S y el CO2 se conocen como gases ácidos, porque en presencia de agua 
forman ácidos. Un gas natural que posea estos contaminantes se conoce como 
gas agrio.  
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 Entre los problemas que se pueden tener por la presencia de H2S y CO2 en un 
gas se pueden mencionar: 
- Toxicidad del H2S. 
- Corrosión por presencia de H2S y CO2. 
- Disminución del poder calorífico del gas. 
- Promoción de la formación de hidratos. 
- Cuando el gas se va a someter a procesos criogénicos es necesario eliminar el 
CO2 porque de lo contrario se solidifica. 
- Contaminación atmosférica por compuestos azufrados (SOx) 
A continuación se presentan los principales procesos para endulzamiento del gas 
natural: 
2.2.2.1. Absorción química 
El proceso de remoción de CO2 con aminas es un proceso de absorción química, 
en el cual se busca que los compuestos ácidos del gas se retiren por medio de 
una reacción química con el solvente líquido con el cual entra en contacto.  Es 
importante en los procesos de absorción química que la columna se opere en las 
condiciones de presión, temperatura y concentración que favorezcan la reacción 
química.  También es importante que estas reacciones sean fácilmente 
reversibles, de lo contrario, el proceso no sería rentable ya que es necesario 
reponer una gran cantidad de solvente reactivo y se generaría un mayor problema 
con los residuos de estas reacciones y un mayor costo de operación. 
Normalmente los procesos de absorción química de gases ácidos en el gas 
natural utilizan alcanolaminas. Éstas se utilizan debido a su buena capacidad de 
remoción, bajo costo, flexibilidad en el diseño y operación. Algunas de las más 
usadas son: Monoetanolamina (MEA), Dietanolamina (DEA), Trietanolamina 
(TEA), Diglicolamina (DGA), Diisopropano-lamina (DIPA) y Metildietanolamina 
(MDEA). 
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Los procesos de absorción con aminas constan de dos etapas principales, la 
absorción y la recuperación del solvente por medio de destilación. El solvente 
entra por la parte superior y entra en contacto con el gas en ascenso y se van 
produciendo las reacciones químicas que capturan el CO2 y el H2S en la fase 
líquida, el gas “dulce” sale por la parte superior en las condiciones requeridas.  
Para la recuperación del solvente, la corriente líquida que sale de la torre de 
adsorción se expande, se calienta y pasa a una columna de destilación, este 
calentamiento se hace debido a que las operaciones de absorción y destilación 
son conceptualmente inversas en términos de condiciones de temperatura y 
presión, la solución en la columna de absorción normalmente debe salir a bajas 
temperaturas, pero para revertir las reacciones que ocurren en dicha columna de 
absorción se hace necesario calentar la solución.  
La columna de destilación separa térmicamente los gases ácidos de la alcanol-
amina para que esta amina regenerada se utilice nuevamente en la columna de 
absorción. La columna de destilación opera con un rehervidor, y un condensador 
parcial, obteniendo por la cima una corriente rica en CO2 y H2S. El solvente que 
sale por la parte inferior de la columna, se enfría y bombea para recircularlo al 
proceso nuevamente. En la Figura 2-3 se presenta un esquema general de los 
procesos de absorción con aminas.     
A continuación se presenta una descripción de las características de la MDEA 
(Metildietanolamina) amina que se  utiliza en el proceso de endulzamiento de este 
trabajo: 
 Metildietanolamina (MDEA): Las aminas terciarias tienen una selectividad 
por el H2S. Esta propiedad selectiva es bien aprovechada para graduar el 
contenido de H2S en el gas de alimentación de las plantas de azufre, o bien 
para quitar el H2S del CO2, cuando se va a usar este último en proyectos de 
inyección. Además necesitan la menor cantidad de calor para regenerarse 
porque pueden usarse al 50% con cargas de gas ácido de 0,4 mol/mol. La 
MDEA tiene los calores de reacción más bajos con H2S y CO2 y las 
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pérdidas de solvente son muy bajas y el punto de congelamiento es de 
unos 25 º F. La MDEA también forma parte de muchas formulaciones de 
solventes mixtos para retirar gases ácidos. 
 
Figura 2-3. Esquema general del proceso de absorción con aminas. 
Adaptado de: http://www.jouleprocessing.com/products/treating/amine-plants 
2.2.2.2. Absorción física 
La absorción física depende de la presión parcial del contaminante y estos 
procesos son aplicables cuando la presión del gas es alta y hay cantidades 
apreciables de contaminantes. Los solventes se regeneran con disminución de 
presión y aplicación baja o moderada de calor o uso de pequeñas cantidades de 
gas de despojamiento. En estos procesos el solvente absorbe el contaminante 
pero como gas en solución y sin que se presenten reacciones químicas; 
obviamente mientras más alta sea la presión y la cantidad de gas, mayor es la 
posibilidad de que se disuelva el gas en la solución. 
Los procesos físicos tienen alta afinidad por los hidrocarburos pesados. Si el gas a 
tratar tiene un alto contenido de propano y compuestos más pesados el uso de un 
Evaluación de alternativas para el diseño y simulación de plantas de procesamiento de 
gas natural con variación en el contenido de gas ácido. 24 
 
solvente físico puede implicar una pérdida grande de los componentes más 
pesados del gas, debido a que estos componentes son liberados del solvente con 
los gases ácidos y luego su separación no es económicamente viable. Para el uso 
de solventes físicos para endulzamiento podría considerarse condiciones como la 
presión parcial de CO2, concentración de propano o hidrocarburos más pesados 
baja. En general, los procesos con solventes físicos no son capaces de lograr 
concentraciones muy bajas de gases ácidos. 
Históricamente, uno de los solventes más usados es el Selexol, que es una 
mezcla de dimetil éteres de glicoles de polietileno, generalmente desde el trimero 
hasta el hexámero, ya que no es tóxico, tiene un alto punto de ebullición y puede 
usarse en equipos de acero al carbono. Además de retirar gases ácidos del gas 
natural, también puede eliminar otros gases sulfurosos, hidrocarburos pesados y 
aromáticos (Kidnay y Parrish, 2006) 
En el proceso, el gas de entrada se mezcla con el solvente rico de la torre de 
absorción. En algunos casos, siguiendo al absorbedor hay cuatro separadores de 
fases: el primero opera a alta presión, necesario para recuperar el metano que 
puede llegar a absorberse con el Selexol. El segundo separador opera a presión 
intermedia, donde el CO2 es liberado a presión elevada. El tercero trabaja a 
presión atmosférica y el cuarto, al vacío. En la etapa intermedia libera el CO2 a 
presión elevada, desde la cual puede ser expandido para que ceda poder de 
refrigeración, o desde la cual puede ser recomprimido para inyección en el 
reservorio. El separador a presión atmosférica sirve para reducir la carga del flash 
al vacío.  
Generalmente, con absorción a 1000 psia de presión y un flash al vacío de 5 psia, 
el nivel de CO2 en el producto final puede alcanzar concentraciones del 1% en 
volumen, un contenido muy apropiado para la mayoría de los procesos de 
purificación del gas natural. Niveles más altos, como 2,3 o 5% se pueden obtener 
por unidades de separación instantánea a presiones mayores y, a presión 
atmosférica el nivel de CO2 es de alrededor de 3,5 %. (Kidnay y Parrish, 2006) A 
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continuación en la Figura 2-4 se presenta un diagrama del proceso Selexol 
optimizado con el tren de separación, para recuperar el metano absorbido y 
aumentar la recuperación del solvente. 
 
Figura 2-4. Proceso de absorción con Selexol. 
Fuente: (Kidnay y Parrish, 2006) 
2.2.2.3. Membranas 
Las membranas permeables han tomado mucha fuerza durante los últimos años 
debido a que tienen eficiencias de remoción muy altas y su operación es mucho 
más sencilla comparada con los procesos de absorción química y física.  
Una membrana permeable es una lámina porosa extremadamente delgada 
montada sobre una capa mucho más gruesa y altamente porosa que actúan como 
una barrera, permitiendo el paso selectivo y específico de los componentes bajo 
condiciones apropiadas para dicha función. La separación de los componentes en 
una membrana se logra aprovechando las diferencias de solubilidad/difusividad de 
los componentes del gas, es decir, la membrana tiene alta afinidad para los 
componentes ácidos del gas permitiendo que estos se impregnen en la superficie 
de la membrana. Este proceso es conocido como solubilidad y el efecto de la 
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difusividad es la velocidad con la que pasan estos componentes a través de ésta. 
En la Figura 2-5 se presenta el esquema de separación con membranas. 
 
Figura 2-5.  Separación del gas usando una membrana semipermeable. 
Fuente: (Campbell, 1992) 
El agua, el ácido sulfhídrico y el dióxido de carbono son altos difusores, por lo 
tanto pasan a través de una membrana con mayor facilidad que los hidrocarburos, 
bajo la misma fuerza motriz. La fuerza impulsora para la separación de un 
componente de gas en una mezcla es la diferencia entre su presión parcial a 
través de la membrana. 
Como material más usado se tienen los polímeros orgánicos (poliamida y 
polisulfona), y el acetato de celulosa, este último es el más empleado en las 
membranas fabricadas para el endulzamiento del gas (Kidnay y Parrish, 2006). 
Debido a que las membranas son susceptibles a la degradación de las impurezas, 
normalmente se requiere un pre-tratamiento de la corriente de gas que se va a 
procesar en la membrana. Las impurezas que se pueden presentar en el gas 
natural  causan daño a las membranas. 
Los líquidos que se encuentran en la corriente de gas, por arrastre en la 
alimentación a la unidad o por condensación dentro de la unidad, pueden causar 
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que la membrana se hinche, lo que resulta en la disminución de tasas de flujo y 
posibles daños a la membrana (Cnop, Dortmundt, y Schott, 2007). 
Alta masa molecular de los hidrocarburos (C15+), tales como los aceites 
lubricantes de compresores. Estos compuestos recubren la superficie de la 
membrana y el resultado en una pérdida de rendimiento. Hidrocarburos de 
cadenas superiores a cinco carbonos (C5+) también pueden saturar la membrana y 
causar remociones ineficientes de gases ácidos. (Cnop, Dortmundt, y Schott, 
2007) (www.uop.com, 2016) 
La presencia de partículas, conduce al bloqueo de los conductos de flujo 
pequeños en la membrana y causan erosión. 
Los inhibidores de corrosión y aditivos de los pozos, pueden ser compuestos 
destructivos para material de la membrana. 
Según los contaminantes y sus concentraciones pueden plantearse varios 
esquemas de pretratamiento del gas como el esquema típico que se presenta en 
la Figura 2-6:  
 
Figura 2-6. Diagrama de bloques para el pretratameinto de gas por medio de la 
tecnología Memguard (marca registrada) de UOP 
Adaptado de: (Cnop, Dortmundt, y Schott, 2007) 
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2.2.3. DESHIDRATACIÓN 
El gas natural normalmente viene saturado con agua desde la formación geológica 
o se satura durante el proceso de endulzamiento con solventes, y por esto es 
necesario realizar la deshidratación para llevar a especificación el producto final. 
El agua se debe retirar para evitar la formación de hidratos que obstruyan los 
sistemas de transporte, disminuir la posibilidad que el vapor de agua condense en 
las tuberías causando corrosión y erosión, y porque el vapor de agua aumenta el 
volumen del gas y disminuye su poder calorífico, afectando su calidad (Mokhatad, 
Poe, y Speigth, 2006). 
Los procesos de deshidratación que se utilizan actualmente incluyen: 
 Deshidratación con glicoles 
 Deshidratación con sólidos desecantes 
A continuación se presenta una descripción general del proceso de deshidratación 
con glicoles que se utiliza en el presente trabajo. 
2.2.3.1. Deshidratación con Glicoles. 
La deshidratación del gas natural por medio de absorción con glicoles es el 
proceso que más se utiliza en la industria, en especial, con trieltilenglicol (TEG) 
por su fácil regeneración hasta concentraciones cercanas a 99 % en una torre 
atmosférica, aprovechando su alta temperatura de ebullición y de descomposición, 
y por sus costos de operación y mantenimiento más bajos respecto a los otros 
glicoles disponibles (Mokhatad, Poe, y Speigth, 2006). 
En este proceso de absorción el gas dulce saturado con agua ingresa a otra torre 
de absorción donde se pone en contacto con el solvente líquido (TEG) que ingresa 
a contracorriente. El gas seco que sale del absorbedor pasa a través de un 
intercambiador de calor que enfría la corriente de TEG que ingresa a la torre y 
luego pasa al sistema de gas de ventas. El TEG rico en agua se debe regenerar 
para esto se precalienta con la corriente de TEG regenerado que sale de la torre 
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de destilación para ingresar a ésta, donde por la cima sale el vapor de agua y los 
elementos volátiles que se absorbieron en el TEG y por los fondos se retira la 
corriente de TEG regenerado para recircularlo hacia el absorbedor por medio de 
un sistema de bombeo. En la Figura 2-7 se presenta un esquema del proceso de 
deshidratación con TEG. 
 
Figura 2-7. Esquema del proceso de deshidratación con TEG. 
Fuente: Adaptado de (Mokhatad, Poe, y Speigth, 2006) 
 
2.3. SIMULACIÓN DE PROCESOS 
La simulación de procesos se origina como una necesidad para poder resolver los 
modelos matemáticos de ecuaciones lineales, diferenciales y no lineales que 
representan las propiedades termodinámicas, los procesos físico-químicos, los 
equipos y los sistemas que intervienen en un proceso industrial. (Gil C. y otros, 
2016) (Bequette, 1998). 
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Adicionalmente por medio de la simulación se busca entender, diseñar, analizar, 
mejorar, optimizar y controlar los procesos que se desarrollan en plantas 
industriales con el fin de alcanzar una operación segura, eficiente, productiva, 
rentable y confiable que garantice la calidad de los productos o servicios y 
cumplan las normas y estándares industriales.  
Dependiendo del análisis que se quiera realizar se pueden tener simulaciones en 
estado estable o estado dinámico, a continuación se hace una breve descripción 
de cada una de éstas. 
2.3.1. SIMULACIÓN EN ESTADO ESTABLE 
En la simulación en estado estable o estacionario se busca analizar un proceso o 
equipo que se encuentra controlado y su forma de operación cuando sus variables 
de control se encuentran estabilizadas. Con las simulaciones en estado estable se 
logra: 
 Realizar y optimizar diseños de nuevos equipos, instalaciones, plantas y/o 
procesos.  
 Verificar condiciones de operación estables de plantas existentes. 
 Realizar análisis y evaluación de alternativas que permitan comparar 
diferentes equipos y procesos para una aplicación definida. 
 Validar nuevos modelos y  datos experimentales. 
 Determinar propiedades físicas y termodinámicas de sustancias puras, 
mezclas o soluciones de acuerdo con los modelos termodinámicos que se 
manejan en el simulador. 
 Pre-dimensionar equipos de proceso para estimar el tamaño y la capacidad 
de plantas de proceso. 
2.3.2. SIMULACIÓN EN ESTADO DINÁMICO 
En las simulaciones en estado dinámico se busca revisar y analizar los procesos o 
equipos y su respuesta en el tiempo cuando se someten cambios, modificaciones 
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o perturbaciones externas que hacen que el sistema se salga del estado 
estacionario. (Bequette, 1998).  
Las simulaciones dinámicas son por consiguiente más realistas y representativas 
del sistema que se analiza porque incluyen las respuestas de variables de 
operación y control con el tiempo. (Poe y Mokhatab, 2016) 
Por medio de este tipo de simulaciones se puede: 
 Establecer respuestas en tiempo real a variaciones en condiciones de 
operación a perturbación de entrada. 
 Evaluar desde el diseño condiciones futuras de operación con el fin de 
optimizar la selección de equipos y tecnologías a condiciones futuras y 
desviaciones de las condiciones de diseño. 
 Verificar la respuesta de elementos seguridad, alivio y respaldo a diferentes 
eventos de operación y/o emergencia. 
 Diseñar y optimizar el control de plantas e instalaciones industriales.  
 Entrenar personal de operaciones para situaciones fuera de las 
condiciones estándar de la planta 
Para este estudio se plantea simular una planta de tratamiento de gas natural que 
incluya una etapa de retiro de condensados por medio del proceso turboexpander, 
la etapa de endulzamiento con aminas y una etapa de deshidratación con glicol, 
realizando la simulación en estado estable para revisar la revisar la respuesta del 
sistema a los cambios en la corriente de gas de entrada respecto a la 
concentración de contaminantes ácidos y desde una aproximación del modo 
dinámico revisar algunas respuestas a estos cambios con el tiempo, en el 
siguiente capítulo se definen las condiciones de diseño y definiciones para la 
simulación. 
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3. CONSIDERACIONES DE DISEÑO 
 
En este capítulo se presentan las consideraciones básicas que se tuvieron en 
cuenta para los diseños de las plantas de tratamiento, con el fin de tener a la 
salida de ésta, un gas natural en condiciones normativas que permita inyectarlo a 
los gasoductos de distribución en Colombia. 
También se definen las perturbaciones que se realizaron en la corriente de gas de 
entrada a la planta, para realizar el análisis en estado estable y estado dinámico, 
con el fin  de determinar las condiciones y equipos críticos de proceso, y así,  
poder definir las modificaciones operacionales o de equipos necesarias para poder 
operar en diferentes condiciones de gas de entrada variando el contenido de 
gases ácidos. 
3.1. CARACTERIZACIÓN GAS BASE 
Para el desarrollo de este proyecto se definió la composición de un gas de entrada 
(Tabla 3-1), a la planta de tratamiento: con una concentración de contaminantes e 
hidrocarburos que se encuentran en el intervalo normal de un gas a tratar y con un 
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Tabla 3-1. Composición base corriente de gas natural a tratar 















decanos y mas 0,0064 
H2O 0,0294 
3.2. DEFINICIÓN DE CONDICIONES DE PROCESO 
Como supuestos generales para el diseño de los equipos y procesos se tuvieron 
en cuenta las siguientes condiciones: 
 Temperatura ambiente: 25°C. 
 Temperatura del aire para aero enfriadores: 25 °C. 
 Eficiencia en equipos rotativos (compresores y bombas) 75%..  
 Los sistemas de compresión se especifican tipo reciprocantes. 
 Temperatura máxima de descarga en sistemas de compresión: 150 °C (302 
°F). 
 Relación de compresión entre 2,5:1 y 5,0:1. 
Evaluación de alternativas para el diseño y simulación de plantas de procesamiento de 
gas natural con variación en el contenido de gas ácido. 35 
 
 La presión de trabajo de las torres de absorción y deshidratación está entre 
560 y 630 psia. 
 La presión de trabajo de las torres de regeneración de amina y TEG se 
establece entre 14,7 y 25 psia 
 Máxima caída de presión en intercambiadores y aero-enfriadores: 10 psi 
Este trabajo se desarrolló para dos flujos de operación diferentes, con el objetivo 
de comparar los resultados obtenidos en cada uno de éstos y establecer criterios 
unidos ó extrapolables a otras condiciones de diseño. El flujo que se define para 
cada una de las plantas es el de la corriente de entrada al proceso de 
endulzamiento, pues este proceso es el que va a tener mayores repercusiones 
con el aumento en la concentración de gas ácido. 
En la Tabla 3-2 se presentan las condiciones de entrada del gas natural, a las 
plantas de producción de gas natural con capacidad de 100 MMSCFD y 50 
MMSCFD. 
Tabla 3-2. Condiciones de la corriente de entrada a las plantas de tratamiento de 
gas natural de 100 y 50 MMSCFD. 
 
Condición Unidades Capacidad 100  Capacidad 50  
Flujo de entrada MMSCFD 118 58,2 
Presión psia 20 
Temperatura °C 30 
3.3. EQUIPOS Y SIMULADOR COMERCIAL 
Para el desarrollo de este proyecto se utilizó un equipo de cómputo Marca DELL, 
referencia Latitude E6430 con un procesador Inter® Core ™ i7-350 M CPU@2,90 
GHz y una memoria RAM DE 8 GB. 
Se trabajó en los siguientes módulos de la suite de simulación Aspen One 
Engineering Suite versión 8,8 y versión 9,1 licenciada por AspenTech: 
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 Aspen Hysys: simulaciones en estado estable y dinámico. 
Dimensionamiento de equipos por medio de las herramientas que incluye el 
simulador. 
 Aspen Heat Exchanger: Diseño y dimensionamiento de intercambiadores 
de calor y aeroenfriadores 
 Aspen Capital Cost Estimator (ACCE): Estimación de los costos de capital e 
inversión inicial de los equipos principales del proyecto 
Se utilizó el paquete termodinámico Acid Gas que incluye modelos de ecuaciones 
de estado (Peng Robinson) para el manejo de gas y modelos de actividad 
(Electrolitos) para el manejo de líquidos, ya que éste mejora las características de 
modelación y simulación de cada una de las corrientes y unidades del proceso de 
endulzamiento. Al trabajar con este modelo termodinámico, automáticamente se 
generan todas las reacciones que pueden ocurrir en las torres de absorción y 
regeneración y se aplican a los modelos de equilibrio de la separación. Este 
modelo termodinámico incluye el modelamiento de: 
 Remoción de CO2 y H2S. 
 Manejo de trazas de componentes con azufre y mercaptanos. 
 Utilización de las aminas más comúnmente usadas: MDEA, DEA, MEA, PZ, 
PZ+MDEA, DGA, DIPA, DIPA sulfonada, MDEA sulfonada y TEA. 
 Manejo de sales termoestables en la torre de regeneración de la amina, 
Para la planta de retiro de condensados se utilizó el paquete termodinámico Peng- 
Robinson que se ajusta al manejo de hidrocarburos livianos y agua. Para la planta 
de deshidratación se utilizó inicialmente el sistema de ecuaciones de estado Peng-
Robinson de acuerdo a las recomendaciones de Poe y Mokhatad, pero 
posteriormente se modificó al paquete especial “Glycol Package” para manejo de 
glicoles que está disponible en Aspen Hysys, específico para la simulación y 
modelamiento de torres de deshidratación con glicoles. 
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3.4. DEFINICIÓN DE PLANTAS DE TRATAMIENTO 
Para este estudio se determinó establecer el diseño de dos plantas de tratamiento 
de gas para dos flujos diferentes de 50 MMSCFD y 100 MMSCFD aplicando los 




Figura 3-1. Diagrama de bloques general del tratamiento de gas 
 
La primera etapa es el proceso de compresión para retirar los condensados 
(hidrocarburos pesados que se encuentran en el gas producido) y llevar al gas de 
entrada desde 20 psia hasta 620 psia, nivel de presión en la cual se plantea 
realizar los procesos de endulzamiento y deshidratación. Para esto se propone un 
tren de tres etapas de compresión con sistemas de enfriamiento del gas 
comprimido por medio de aeroenfriadores y tanques de retiro de condensados 
intermedios como se muestra en la Figura 3-2. 
 
Figura 3-2. Esquema general sistema de compresión y turboexpander. 
Después de la última etapa de compresión se tiene un sistema turboexpander 
donde se aprovecha la energía del mismo gas para enfriarlo por expansión, el gas 
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enfriar el gas que ingresa al sistema de expansión y así garantizar un punto de 
rocío adecuado para los siguientes tratamientos.  
Los líquidos retirados en cada una de las etapas de compresión y enfriamiento se 
recolectan en otra corriente y serán otra fuente de ingresos para la planta de 
tratamiento de gas después de su estabilización y adecuación.  
El gas libre de condensados a alta presión ingresa a una torre de absorción donde 
se pone en contacto a contracorriente con una solución de metildietilamina 
(MDEA) que ingresa por la cima para retirar los gases ácidos CO2 y H2S. El gas 
dulce debe salir a condiciones RUT: CO2 < 2% v y H2S < 0,25 grano/100 PCS). 
La amina rica en gases ácidos pasa por una expansión y luego a un proceso de 
regeneración en una torre de destilación atmosférica, posteriormente se recircula a 
la torre de absorción por medio de un sistema de bombeo que lleva la solución de 
amina pobre (regenerada) hasta la presión de operación de la torre de absorción. 
Es necesario realizar la reposición de la solución de amina para compensar las 
pérdidas por arrastre que se tienen en el gas dulce de la etapa de absorción y en 
los gases ácidos en la etapa de regeneración. El esquema general del proceso de 
endulzamiento se presenta en la Figura 3-3. 
 
Figura 3-3. Esquema general sistema de endulzamiento del gas natural 
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El gas dulce que sale de la etapa de endulzamiento tiene que pasar por un último 
proceso de deshidratación porque aunque el gas ingresa libre de hidrocarburos 
líquidos se ha saturado con agua durante el proceso de absorción con la amina 
acuosa. Es necesario reducir la concentración de agua para evitar problemas en el 
transporte, distribución, almacenamiento y venta del producto final (98 mg de H2O/ 
Nm3). En la Figura 3-4 se presenta un esquema general del proceso de 
deshidratación del gas y regeneración del glicol que se resume a continuación. 
 
Figura 3-4. Esquema general sistema de deshidratación del gas natural. 
En la etapa de deshidratación, el gas ingresa a otra torre de absorción donde se 
pone en contacto a contracorriente con Trietilenglicol (TEG) y se obtiene el gas de 
ventas en condiciones RUT para inyección en el sistema de distribución nacional. 
Al igual que la amina, el glicol se debe regenerar en una torre de destilación para 
retirar el agua que absorbe del gas dulce y nuevamente recircular al sistema.  
Antes de ingresar a la torre de destilación el TEG rico se expande en una válvula y 
se precalienta con la corriente de TEG regenerado que sale por el fondo de la 
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torre de destilación. Posteriormente se bombea para llevar la corriente a la 
condición de presión en la torre de absorción y, como una optimización energética, 
se enfría con el gas de venta para ingresar a la torre con las condiciones de 
presión y temperatura requeridas para el proceso de absorción.  
3.5. PERTURBACIONES 
Después de realizar la simulación y el diseño de las plantas de tratamiento de gas 
para 50 y 100 MMSCFD, se analizó el comportamiento operativo de la planta al 
realizar pequeñas modificaciones en el gas de entrada, así: 
 Para tres niveles de composición de contaminantes (gases ácidos en la 
corriente de entrada a la planta), escenario bajo, medio y alto, según se 
presenta en la Tabla 3-3. 
 Tres alternativas en cuanto a los contaminantes: dióxido de carbono (CO2) 
sólo, ácido sulfhídrico (H2S) sólo y mezcla de los dos gases ácidos. 
Tabla 3-3. Perturbaciones en la composición de gases ácidos en la corriente de 
entrada 
Escenario 
Composición  molar (%) 
H2S CO2 
Bajo 0,0250 0,0460 
Medio 0,0300 0,0560 
Alto 0,0350 0,0660 
 
De acuerdo con estas perturbaciones definidas, se tienen 9 combinaciones 
posibles, sin embargo, la combinación de composiciones de gases ácidos bajo – 
bajo (BB), es la composición del caso base para el diseño y solamente se tienen 8 
perturbaciones para el análisis de acuerdo a como se presenta en la Tabla 3-4. 
En el Anexo A se presenta la composición del gas de entrada para las ocho 
combinaciones posibles de acuerdo a los escenarios de aumento en la 
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concentración de gas ácido en el gas natural producido que ingresa a la planta de 
tratamiento. En esa composición se mantiene la relación entre los otros 
componentes y solamente se hace el aumento de los gases ácidos y la 
normalización de la corriente. 
Tabla 3-4. Combinaciones para las perturbaciones del gas de entrada. 
Código Nomenclatura Gas que varía 
Composición % molar 
H2S CO2 
BB Bajo-Bajo Ninguno – Caso base 0,0250 0,0460 
BM Bajo-Medio CO2 0,0250 0,0560 
BA Bajo-Alto CO2 0,0250 0,0660 
MB Medio-Bajo H2S 0,0300 0,0460 
AB Alto-Bajo H2S 0,0350 0,0460 
MM Medio-Medio CO2 y H2S 0,0300 0,0560 
MA Medio-Alto CO2 y H2S 0,0300 0,0660 
AM Alto-Medio CO2 y H2S 0,0350 0,0560 
AA Alto-Alto CO2 y H2S 0,0350 0,0660 
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4. SIMULACIONES DE LA PLANTA DE GAS 
 
En este capítulo se presentan los parámetros utilizados en cada simulación así 
como una breve explicación del proceso y los resultados obtenidos en estado 
estacionario tales como dimensionamiento de equipos, condiciones de operación y 
costos de capital (CAPEX) y de operación (OPEX) para cada una de las plantas 
de procesamiento. 
4.1. SIMULACIONES EN ESTADO ESTABLE 
De acuerdo con los criterios de diseño, condiciones de entrada y suposiciones 
indicadas en el capítulo tres (3), se procedió a realizar las simulaciones en estado 
estacionario de cada una de las plantas de tratamiento de gas natural.  
4.1.1. PLANTA DE RETIRO DE CONDENSADOS 
En la Figura 4-1 se presenta un diagrama de flujo de la simulación del proceso de 
retiro de condensados realizado en Aspen Hysys®. 
La corriente de gas de producción ingresa a la planta de tratamiento a través del 
primer separador flash V-102, que trabaja a la presión de ingreso de la corriente 
entre 18 y 20 psia y permite separar los líquidos asociados en el gas proveniente 
del pozo o de las facilidades de separación. El gas que sale del separador ingresa 
al tren de compresión de tres etapas (K-100, K-101 y K-102); dado que durante el 
proceso de compresión el gas se calienta, para poder garantizar la operación 
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adecuada en la siguiente etapa se debe enfriar por medio de los aero enfriadores 
(AC-100, AC-101 y AC-102, respectivamente) que disminuyen la temperatura de 
ingreso a la siguiente etapa de compresión hasta 35 °C.  
Durante el proceso de enfriamiento del gas se recuperan líquidos por el cambio de 
fase debido al cambio de las condiciones (mayor presión y menor temperatura), 
por esta razón la corriente que sale de cada uno de los aero-enfriadores se pasa 
primero por un separador flash (V-103, V-104 y V-105, respectivamente a la salida 
de cada una de las etapas), que opera con una presión igual a la presión de 
descarga del compresor aguas arriba y posteriormente, ingresa a la siguiente 
etapa de compresión. 
La corriente 17 que sale de la última etapa de compresión a 1094 psia (K-102, AC-
102 y V-105) se lleva hasta una temperatura de 22 °C por medio de un 
intercambio de calor con la corriente 24 (gas agrio sin condensados) en el 
intercambiador de tubos y coraza E-100; luego mediante una expansión adiabática 
(turboexpander K-103) se disminuye la presión del gas hasta 620 psia y se enfría 
hasta una temperatura entre 0 y 5 °C con el fin de garantizar el punto de rocío de 
la corriente de gas agrio para los siguientes procesos de tratamiento. La corriente 
24 a baja temperatura es la que se utiliza en el intercambiador E-100 para enfriar 
el gas antes de la expansión y a su vez calentar la corriente de gas agrio.  
En el Anexo B se presenta la curva de desarrollo de fases de la corriente de gas 
agrio y la curva de formación de hidratos, indicando el punto de operación de esta 
corriente para los dos flujos de trabajo, que ingresa al proceso de endulzamiento, 
alejado del punto de rocío, sin embargo en la corriente que sale del turboexpander 
y los condensados de esa corriente si pueden tener problemas de formación de 
hidratos por lo cual se recomienda la inyección de inhibidor TEG (Trietilenglicol) 
entre 56 y 64 kg/h. 
Un resumen de las condiciones de operación de la planta de retiro de 
condensados se presenta en la Tabla 4-1.  
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Figura 4-1. Esquema de simulación para planta de retiro de condensados de 50 y 100 MMSCFD realizada en Aspen 
Hysys® 
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Tabla 4-1. Condiciones de operación de equipos planta de retiro de condensados 
de 50 y 100 MMSCFD 
Tag Equipo Condición de operación 
Flujo (MMSCFD) 
100  50  
V-102 Separador de entrada Presión de operación (psia) 19 20 
K-100 Compresor 1ª etapa  
Temperatura de salida (°C) 136,7 136,7 
Presión de descarga (psia) 80 80 
AC-100 Aero enfriador 1ª etapa 
Caída de presión (psi) 2,2 10 
Temperatura de salida del gas (°C) 34,7 35 
V-103 Separador 1ª etapa Presión de operación (psia) 77,8 70 
K-101 Compresor 2ª etapa 
Temperatura de salida (°C) 145,6 145,4 
Presión de descarga (psia) 311 28 
AC-101 Aero enfriador 2ª etapa 
Caída de presión (psi) 5,1 10 
Temperatura de salida del gas (°C) 35,2 35 
V-104 Separador 2ª etapa Presión de operación (psia) 306,9 270 
K-102 Compresor 3ª etapa 
Temperatura de salida (°C) 141,7 140,8 
Presión de descarga (psia) 1074 945 
AC-102 Aero enfriador 3ª etapa 
Caída de presión (psi) 9 10  
Temperatura de salida del gas (°C) 34,8 35 
V-105 Separador 3ª etapa Presión de operación (psia) 1065 935 
E-100 Intercambiador Gas/Gas Máxima caída de presión en tubos 
y coraza (psi) 
10 10 
V-107 Separador de alta presión 
Presión de operación (psia) 1062 932,9 
Temperatura de operación (°C) 22 22 
K-103 Turbo expander 
Presión de descarga (psia) 600 600 
Temperatura de salida (°C) 5,4 2,6 
V-106 Separador media presión Presión de operación (psia) 600 600 
Las características principales de los equipos diseñados para esta planta se 
presentan en la Tabla 4-2 y en la Tabla 4-3 se presentan los consumos de 
servicios y energía requeridos para este proceso. En el Anexo C se presenta el 
balance de masa y energía de las corrientes que intervienen en este proceso para 
las dos plantas simuladas. 
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Tabla 4-2. Características de los equipos principales de la planta de retiro de 
condensados de 50 y 100 MMSCFD. 




V-102 Separador de entrada 
Volumen 60 29,4 m3 
Diámetro 4,572 3,200 m 
Altura 3,658 3,658 m 
Nivel 50 50 % 
K-100 Compresor 1ª etapa 
Potencia 8336,3 4152 kW 
Capacidad 116,2  57,32  MMSCFD 
AC-100 Aero enfriador 1ª 
etapa 
Carga  -3,646 E7 -1,762 E7 kJ/h 
UA 1,027 E6 1,444 E6 kJ/C-h 
V-103 Separador 1ª etapa 
Volumen 29,42 15,1 m3 
Diámetro 3,200 2,286 m 
Altura 3,658 3,658 m 
Nivel 50 50 % 
K-101 Compresor 2ª etapa 
Potencia 8124,5 4055 kW 
Capacidad 113,0 55,86 MMSCFD 
AC-101 Aero enfriador 2ª 
etapa 
Carga  -3,621 E7 -1,798 E7 kJ/h 
UA 1,421 E6 1,277 E6 kJ/C-h 
V-104 Separador 2ª etapa 
Volumen 11,28 6,67 m3 
Diámetro 1,981 1,524 m 
Altura 3,658 3,658 m 
Nivel 50 50 % 
K-102 Compresor 3ª etapa 
Potencia 6694,9 3370 kW 
Capacidad 110,1 54,43 MMSCFD 
AC-102 Aero enfriador 3ª 
etapa 
Carga  -3,487 E7 -1,688 E7 kJ/h 
UA 1,117 E6 1,112 E6 kJ/C-h 
V-105 Separador 3ª etapa 
Volumen 6,672 3,27 m3 
Diámetro 1,524 1,067 m 
Altura 3,658 3,658 m 
Nivel 50 50 % 
E-100 Intercambiador 
Gas/gas 
Carga 5,349 E6 2,608 E6 kJ/h 
Area 180,7 60,32 m2 




Separador de alta 
presión 
 
Volumen 5,404 3,270 m3 
Diámetro 1,372 1,067 m 
Altura 3,658 3,658 m 
Nivel 50 50 % 
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K-103 Turbo expander 
Potencia 1063,2 406,8 kW 
Capacidad 105,1 51,94 MMSCFD 
V-106 Separador media 
presión 
Volumen 5,404 3,270 m3 
Diámetro 1,372 1,067 m 
Altura 3,658 3,658 m 
Nivel 50 50 % 
 
Tabla 4-3. Consumo de servicios y energía en el proceso de retiro de 





K-100 1ª etapa de compresión 8416 4151 kW 
AC-100 Aero enfriador 1ª etapa 31,2 30,9 kW 
K-101 2ª etapa de compresión 8175 4055 kW 
AC-101 Aero enfriador 2ª etapa 21,3 21,0 kW 
K-102 3ª etapa de compresión 6771 3370 kW 
AC-102 Aero enfriador 3ª etapa 32,8 32,4 kW 
K-103 Turbo expander -1038 -406,8 kW 
 
Los líquidos condensados que se retiran en cada uno de los separadores de las 
etapas de compresión, enfriamiento y expansión se recogen en una única 
corriente y se pueden llevar a estabilización, para su aprovechamiento como otro 
producto de alto valor comercial que también dará ingresos a la planta de 
procesamiento de gas. En otros trabajos realizados previamente (Gutierrez, 2015) 
ya se han analizado estrategias y propuestas de aprovechamiento de estos 
líquidos livianos obteniendo gasolina natural, GLP, propano y butanos de acuerdo 
a su composición y flujo.  
El volumen de condensados producido para la planta de 50 MMSCFD es del orden 
de 39,8 m3/h (6006 bpd) y para la planta de 100 MMSCFD este volumen es de 77 
m3/h (11620 bpd). 
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4.1.2. ENDULZAMIENTO 
Como se indica en el esquema general de plantas de tratamiento (Figura 3-1), el 
proceso que continúa y para el cual en la etapa anterior se retiran los 
condensados y se ajusta la presión del gas de proceso es el endulzamiento o 
retiro de gases ácidos. A continuación se hace una descripción del proceso que se 
simuló en Aspen Hysys® para retirar los gases ácidos y dejar el gas natural en 
condiciones RUT en lo relacionado con la concentración de dióxido de carbono 
(CO2) (inferior a 2% molar) y ácido sulfhídrico (H2S) (entre 6 - 24 mg/m3 o 0,25 - 1 
grano1/SCF). En la Figura 4-2 se presenta el diagrama de flujo de la simulación. 
En esta simulación es necesario instalar una función de corte (cutter) para poder 
realizar la mezcla entre la corriente de gas que sale del absorbedor y la corriente 
del by pass. Esto se hacer porque los cálculos de la torre de absorción se realizan 
con el modelo termodinámico Acid Gas y la corriente de by pass, está modelada 
con el método de Peng Robinson.  
La corriente de gas de agrio que se obtuvo en la planta de condensados ingresa a  
la planta de endulzamiento por la válvula VLV-100 a una temperatura entre 20 y 
25 °C y una presión entre 580 y 620 psia. En el diagrama se observa que por 
medio del elemento TEE-100 y las válvulas VLV-102 y VLV-103 se puede realizar 
un by pass a la planta de endulzamiento. Este by pass se instala como una 
facilidad operativa para el caso donde el gas que ingrese a la planta se encuentre 
dentro de especificaciones y no necesite tratamiento con amina, pero 
normalmente se encuentra cerrado. 
La corriente a endulzar, a 25 °C y 590 psia, ingresa a una torre de absorción de 25 
platos (T-100) por la parte inferior y fluye a contracorriente con una solución 
acuosa de amina al 30% v/v (MDEA - Metildietianolamina) que ingresa por la parte 
superior a 580 psia y 50 °C, la amina reacciona con los gases ácidos (amina 
pobre) y los absorbe para obtener un gas dulce por la cima, corriente 41.
                                            
1 Grano: unidad de medida equivalente a 64,79891 miligramos 
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Figura 4-2. Esquema de simulación para planta de endulzamiento de gas natural de 50 y 100 MMSCFD realizada en 
Aspen Hysys®. 
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La presión de operación del absorbedor (T-100) se define entre 580 y 600 psia y la 
temperatura está entre 50 y 75 °C, dado que la absorción es exotérmica, hace que 
se desarrolle un perfil de temperatura al interior de la torre.  
Por la parte inferior del absorbedor sale la amina rica en gases ácidos a 585 psia y 
55 °C (corriente 4) y pasa por una válvula de estrangulación (VLV-102) para 
reducir la presión hasta 85 psia. Esta corriente a baja presión pasa al separador V-
100 para retirar los gases y livianos absorbidos por la amina y evitar que en el 
proceso de regeneración de la amina se presenten problemas de equilibrio o de 
generación de espuma al interior de la torre de destilación. La corriente líquida que 
sale del separador se precalienta hasta 77 °C con la amina regenerada que sale 
por los fondos de la torre regeneradora de MDEA T-101, en el intercambiador de 
tubos y coraza denominado, Intercambiador amina R/P (E-101). 
La amina ingresa a la torre regeneradora (T-101) a 25 psia y 82 °C para la 
desorción de los gases ácidos, este proceso se favorece a mayores temperaturas 
y a bajas presiones. La torre regeneradora es de 15 platos y el alimento ingresa en 
la segunda etapa, la presión de operación de la torre está entre 22 y 25 psia y la 
temperatura de cima y fondos se establece como una especificación en 98 y 116 
°C, respectivamente. Por la cima se obtiene un producto rico en gases ácidos (40 
% molar) y vapor de agua. Esta corriente se puede llevar a un proceso de 
recuperación de azufre para valorizarla o a disposición en teas. 
Por los fondos se obtiene la amina regenerada o amina pobre a 116 °C que 
permite realizar el intercambio de calor con la corriente que se alimenta a la torre 
con el fin de optimizar el balance de calor del proceso. La amina pobre sale del 
intercambiador E-101 a una temperatura de 78 °C. En el proceso real la amina 
regenerada se envía hacia el tanque de almacenamiento y reposición de amina. 
Sin embargo, en la simulación para tener un flujo continuo se introduce una 
función de reposición (make-up) que garantiza que siempre se tenga la misma 
concentración de amina. 
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La corriente de salida de la reposición se conecta con la entrada a la bomba P-100 
que aumenta la presión de la solución de amina pobre hasta 600 psia para 
retornarla a la torre de absorción T-100. Antes de retornar al proceso de 
absorción, se pasa la corriente de la solución de amina por un aero enfriador AC-
103 para ajustar la temperatura de la solución hasta 50 °C y favorecer el proceso 
de absorción.En la Tabla 4-4 se presenta un resumen de las condiciones de 
operación de los equipos principales del proceso de endulzamiento con los cuales 
se realiza el diseño de las dos plantas del análisis, en la Tabla 4-5 se presentan 
las características obtenidas del diseño de los equipos principales y en la Tabla 
4-6 un resumen de los consumos de energía y servicios industriales asociados a 
cada uno de los equipos.  
Tabla 4-4. Condiciones de operación de equipos planta de endulzamiento de 50 y 
100 MMSCFD. 
Tag Equipo Condición de operación Flujo (MMSCFD) Unidad 
100 50 
T-100 Torre Absorbedora 
Presión de cima 580 580 psia 
Presión de fondo 584,1 583,4 psia 
Temperatura en la cima 50,81 50,82 ºC 
Temperatura en el fondo 54,84 56,39 ºC 
VLV-106 Válvula de expansión Caída de presión 499,1 499,3 psi 
V-100 Tanque de expansión 
Presión de operación 85 85 psia 




Caída de presión tubos 4,80 2 ºC 




Presión de cima 22,7 22,7 psia 
Presión de fondo  25,7 24,7 psia 
Temperatura en la cima 98,0 95,1 ºC 
Temperatura en el fondo 118,1 116,7 ºC 
P-100 Bomba amina pobre 
Presión de descarga 590,2 590,2 psia 




Caída de presión 10 10 psi 
Temperatura salida amina 50 50 ºC 
Evaluación de alternativas para el diseño y simulación de plantas de procesamiento de 
gas natural con variación en el contenido de gas ácido. 53 
 
Tabla 4-5. Características de diseño de los equipos principales de la planta de 
endulzamiento de 50 y 100 MMSCFD. 




T-100 Torre absorbedora 
# de platos 25 25 - 
Tipo Válvula Válvula - 
Diámetro 2,134 1,676 m 
Altura 15,24 15,24 m 
Espaciamiento 0,6096 0,6096 m 
Caída de presión 5,8 3,4 psi 
% orificio 12 11 % 
Largo vertedero 1,467 1,338 m 
Alto vertedero 50 50 mm 
VLV-102 Válvula de expansión 
Flujo 197300 101800 kg/h 
Constante Cv 76,35 38,40 gpm 
V-100 Tanque de 
expansión 
Volumen 27,5 14,8 m3 
Diámetro 2,286 1,823 m 
Altura 6,706 5,639 m 
Nivel 50 50 % 
H-100 Intercambiador 
amina R/P 
Carga  2,901 E7 -1,440 E7 kJ/h 
Área 512,4 266,3 m2 
UA 1,31 E6 6,78 E5 kJ/°C-h 
T-101 Torre regeneradora 
MDEA 
No de platos 15 15 - 
Tipo Válvula Válvula - 
Diámetro 2,896 1,981 m 
Altura 9,14 9,14 m 
Espaciamiento 0,6096 0,6096 m 
Caída de presión 3 2 psi 
% orificio 10 10 % 
Largo vertedero 2,066 1,414 m 
Alto vertedero 50 50 mm 
P-100 Bomba amina pobre 
Potencia  271,2 139,7 kW 
Tipo Centrífuga Centrífuga - 
AC-100 Aeroenfriador de 
amina 
Carga  -2,277 E7 -1,173 E7 kJ/h 
UA 9,925 E5 3,639 E5 kJ/°C-h 
En el anexo D se presentan los balances de masa y energía de las corrientes que 
intervienen en el proceso de endulzamiento para las dos plantas simuladas; en el 
anexo E se presentan los perfiles de presión, temperatura y composición de las 
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torres de absorción T-100 para las dos plantas y en el anexo J se presenta la 
validación hidráulica de los internos de la torre de endulzamiento. 
Tabla 4-6. Consumo de servicios y energía en el proceso de endulzamiento de 50 





T-101 Regeneradora MDEA 
923800  462200  
kg/h Agua de 
enfriamiento 
33570  16780  kg/h Vapor de MP 
P-100 Bomba de amina pobre 271,2 139,7 kW Energía 
AC-100 Aeroenfriador de amina 21,4 21,3 kW Energía 
4.1.3. DESHIDRATACIÓN 
El tercer proceso que se tiene en el tratamiento del gas natural es la 
deshidratación, al igual que el proceso de endulzamiento también se compone de 
dos subprocesos, el primero y principal es la operación de absorción para 
deshidratación de gas natural con TEG (Trietilenglicol) y el segundo es el proceso 
de regeneración del absorbente (TEG) para su recirculación. 
En este proceso se tiene la corriente de gas dulce que sale de la etapa de 
endulzamiento a unas condiciones de presión entre 560 y 600 psia y una 
temperatura entre 50 y 55 °C. Esta corriente de gas dulce ingresa saturada con 
vapor de agua a la torre deshidratadora T-102, de 14 etapas, donde el gas entra 
en contacto a contracorriente con el agente deshidratador (TEG) que ingresa por 
la cima de la torre. 
El gas deshidratado que sale de la torre (concentración de H2O inferior a 97 
mg/Sm3 – 6 lb/MMSCF) pasa por el intercambiador de cima E-102 con el fin de 
enfriar la corriente de TEG regenerado que ingresa a la torre. 
EL TEG rico que sale de la torre deshidratadora ingresa a la etapa de 
regeneración donde se le retira el agua para recircularlo al proceso.  
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En el proceso de regeneración el TEG rico pasa por la válvula reguladora VLV-121 
donde se reduce la presión hasta 26 psia y, posteriormente, por el intercambiador 
de calor E-103 donde se calienta la corriente de entrada a la columna con la 
corriente de TEG regenerado que sale de la columna de regeneración por los 
fondos, esto permite optimizar la transferencia de calor entre las dos corrientes.  
Después del intercambiador la corriente de trietilenglicol rico ingresa a la torre 
regeneradora T-103 donde se realiza una destilación y por la parte superior se 
obtiene un gas rico en vapor de agua y por la parte inferior de la torre se tiene el 
TEG regenerado (pobre) con una concentración de 99% en peso. 
La corriente de TEG regenerado se utiliza para calentar la corriente de TEG rico y 
a su vez se enfría para retornarla por medio de la bomba de TEG (P-101) al 
proceso de deshidratación subiendo la presión de esta corriente hasta 585 psia. 
En esta corriente se ingresa la corriente de reposición de TEG.  
Antes de ingresar nuevamente el TEG regenerado o pobre al ciclo de 
deshidratación se aprovecha la corriente de gas seco para enfriarlo hasta las 
condiciones de proceso (60°C) en el intercambiador de cima E-102 y así retornarlo 
a la torre. 
En la Figura 4-3 se presenta el diagrama de flujo de proceso de deshidratación de 
gas natural que se simuló en Aspen Hysys®.  
En la Tabla 4-7 se presenta un resumen de las condiciones de operación de los 
equipos principales en el proceso de deshidratación, en la Tabla 4-8 se presenta 
un resumen del consumo de servicios y energía eléctrica del proceso asociado y 
en la Tabla 4-9 se presenta un resumen de las características más representativas 
del diseño de los equipos principales para cada planta de deshidratación. 
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Figura 4-3. Esquema de simulación para planta de endulzamiento de gas natural de 50 y 100 MMSCFD realizada en 
Aspen Hysys®.
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Tabla 4-7. Condiciones de operación de equipos planta de deshidratación de 50 y 
100 MMSCFD. 
Tag Equipo Condición de operación Flujo (MMSCFD) Unidad 
100 50 
T-102 Torre Deshidratadora 
Presión de cima 575 575 psia 
Presión de fondo 579 576,1 psia 
Temperatura en la cima 54,1 53,1 ºC 
Temperatura en el fondo 52,5 51,8 ºC 
VLV-100 Válvula de expansión Caída de presión 554 550,1 psi 
E-102 Intercambiador L/R 
Caída de presión tubos 0,1 0,1 psi 




Presión de cima 14,7 14,7 psia 
Presión de fondo 15 15 psia 
Temperatura en la cima 101,7 101,7 ºC 
Temperatura en el fondo 204,5 204,5 ºC 
P-100 Bomba TEG 
Presión de descarga 585 585 psia 
Flujo de operación 3,5 1,9 m3/h 
E-103 Intercambiador de cima 
Caída de presión tubos 0,63 0,2 psi 
Caída de presión coraza 8,39 2,16 psi 
 
Tabla 4-8. Consumo de servicios y energía en el proceso de deshidratación de 50 





T-103 Regeneradora TEG 
1148 kg/h  716,2 kg/h  kg/h Agua de enfriamiento 
981,4 kg/h  459 kg/h  kg/h Vapor de MP 
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Tabla 4-9. Condiciones de operación de equipos planta de deshidratación de 50 y 
100 MMSCFD. 




T-102 Torre deshidratadora 
# de platos  14 - 
Tipo  Orificio - 
Diámetro 1,372 1,219 m 
Altura 8,534 8,534 m 
Espaciamiento 0,6096 0,6096 m 
Caída de presión 5 1,1 psi 
% orificio 12 12 % 
Largo vertedero 0,4858 0,5418 m 
Alto vertedero 50,8 50,8 mm 
VLV-100 Válvula de expansión 
Flujo 4329 2325 kg/h 
Constante Cv 1,549 0,8347 gpm 
E-102 Intercambiador L/R 
Carga  5,851 E5 4,109 E5 kJ/h 
Área 9,451 9,451 m2 
UA 6,17 E3 4,85 E3 kJ/°C-h 
T-103 Torre regeneradora 
TEG 
No de etapas 3 3 - 
Tipo Vessel Vessel - 
Diámetro 1,08 0,914 m 
Altura 3,658 3,658 m 
P-100 Bomba TEG 
Potencia  5,7 3,1 kW 
Tipo Centrífuga Centrífuga - 
E-103 Intercambiador de 
cima 
Carga  9,340 E5 4,408 E5 kJ/h 
Área 74,36 74,36 m2 
UA 2,86 E4 2,26 E4 kJ/°C-h 
 
En el anexo F se presenta los balances de masa y energía de las corrientes que 
intervienen en el proceso de endulzamiento y en el anexo G se presentan los 
perfiles de presión, temperatura y composición para la torre deshidratadora. 
4.2. COMPILACIÓN Y SENSIBILIDAD EN ESTADO 
ESTABLE 
Posterior a las simulaciones en estado estable, que se realizaron de forma 
individual para cada una de las plantas para facilitar la convergencia y disminuir la 
dificultad de cálculo, se realizó la compilación de los tres archivos finales en 
estado estacionario, en un único archivo, con el objetivo de utilizarlo como base 
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para la aproximación a la simulación en modo dinámico y evaluar la respuesta a 
las perturbaciones previamente definidas, principalmente con la concentración de 
gas ácido en la corriente de entrada y, en la Tabla 4-10 y la Tabla 4-11 se 
presentan los resultados para las corrientes principales de gas de las corridas 
realizadas en estado estable para el caso base para cada planta. 
Con la simulación compilada en estado estable se realizaron perturbaciones al 
sistema variando la concentración de gases ácidos en el gas de producción que 
ingresa a la planta de tratamiento. El objetivo principal de estas perturbaciones es 
verificar la respuesta en estado estacionario de toda la planta e identificar los 
posibles cuellos de botella o puntos críticos. Este análisis se realiza sin variar las 
condiciones de operación de la planta y revisando las características de los 
productos obtenidos y la respuesta de los equipos simulados. En la Tabla 4-12 y 
Tabla 4-13 se presentan las composiciones de los gases ácidos en las corrientes 
principales del proceso para cada una de las perturbaciones en las plantas de 50 y 
100 MMSCFD, respectivamente. 
En la Tabla 4-12, la Tabla 4-13 y en la Figura 4-4 se puede evidenciar que la 
planta de retiro de condensados no presenta problemas de operación con la 
variación de la composición en cuanto a la concentración de gases ácidos y tiene 
una operación normal para todos los escenarios de análisis. El único aspecto a 
anotar es una menor recuperación de condensados.  
Sin embargo, para las perturbaciones donde se tiene mayores concentraciones de 
gases ácidos (MA, AM y AA) se presentan problemas de operación en la planta de 
endulzamiento, principalmente en la torre de absorción, y el modelo en estado 
estacionario no encuentra una solución válida. Como el modelo presenta 
problemas en la etapa de endulzamiento y no se tiene solución; tampoco se tiene 
solución para la etapa de deshidratación, reportandose los datos como no 
disponibles. 
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Tabla 4-10. Flujos y composiciones  de corrientes principales de gas obtenidos en 
simulación de planta de tratamiento de 100 MMSCFD para el caso base (BB). 
 
 Gas de producción Gas Agrio Gas dulce Gas seco 
Temperatura (°C) 30 19,97 50,81 58,08 
Presión (psia) 20 611,7 579,9 566,6 
Flujo (MMSCFD) 118 100,5 94,6 94,1 
Composición (%molar)     
Nitrógeno 0,0054 0,0063 0,0067 0,0065 
CO2 0,0460 0,0505 0,0149 0,0195 
H2S 0,0250 0,0252 0,0000 0,0000 
Metano 0,7034 0,7990 0,8490 0,8382 
Etano 0,0548 0,0566 0,0600 0,0612 
Propano 0,0470 0,0392 0,0412 0,0451 
i-butano 0,0235 0,0141 0,0145 0,0177 
n-butano 0,0078 0,0038 0,0039 0,0051 
i-pentano 0,0118 0,0029 0,0028 0,0043 
n-pentano 0,0107 0,0019 0,0020 0,0020 
Hexano 0,0105 0,0004 0,0004 0,0000 
Heptano 0,0054 0,0000 0,0000 0,0000 
Octano 0,0086 0,0000 0,0000 0,0000 
Nonano 0,0043 0,0000 0,0000 0,0000 
Decano 0,0064 0,0000 0,0000 0,0000 
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Tabla 4-11. Flujos y composiciones  de corrientes principales de gas obtenidos en 
simulación de planta de tratamiento de 50 MMSCFD para el caso base (BB). 
 
 Gas de producción Gas Agrio Gas dulce Gas seco 
Temperatura (°C) 30 24,84 50,16 57,04 
Presión (psia) 20 613,5 579,9 572,8 
Flujo (MMSCFD) 58,2 50,4 46,9 46,7 
Composición (%molar)     
Nitrógeno 0,0054 0,0062 0,0067 0,0067 
CO2 0,0460 0,0504 0,0054 0,0060 
H2S 0,0250 0,0257 0,0000 0,0000 
metano 0,7034 0,7910 0,8481 0,8529 
etano 0,0548 0,0573 0,0614 0,0616 
propano 0,0470 0,0417 0,0447 0,0445 
i-butano 0,0235 0,0160 0,0172 0,0170 
n-butano 0,0078 0,0045 0,0048 0,0048 
i-pentano 0,0118 0,0038 0,0040 0,0038 
n-pentano 0,0107 0,0026 0,0027 0,0026 
hexano 0,0105 0,0005 0,0006 0,0000 
heptano 0,0054 0,0000 0,0000 0,0000 
octano 0,0086 0,0000 0,0000 0,0000 
nonano 0,0043 0,0000 0,0000 0,0000 
decano 0,0064 0,0000 0,0000 0,0000 
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Tabla 4-12. Composición de gases ácidos en diferentes etapas del tratamiento 






















BB 5,041 1,467 1,472 1612,90 0,024 0,024 83,22 
BM 6,129 2,365 2,374 1611,66 0,033 0,033 85,55 
BA 7,215 3,340 3,352 1610,42 0,042 0,042 89,31 
MB 5,040 1,723 1,729 1933,91 0,027 0,026 83,43 
AB 5,039 2,128 2,135 2253,94 0,030 0,030 85,04 
MM 6,129 2,788 2,797 1932,60 0,037 0,037 87,45 
MA 7,213 ND ND 1932,42 ND ND ND 
AM 6,126 ND ND 2252,67 ND ND ND 
AA 7,211 ND ND 2252,06 ND ND ND 
 
ND: datos no disponibles porque la simulación presenta fallos de convergencia en la torre de 
absorción de amina 
Tabla 4-13. Composición de gases ácidos en diferentes etapas del tratamiento 






















BB 5,050 1,502 1,507 1585,88 0,019 0,019 85,74 
BM 6,140 2,376 2,384 1584,56 0,025 0,025 88,86 
BA 7,227 3,492 3,504 1583,23 0,031 0,031 92,27 
MB 5,049 1,785 1,791 1900,83 0,021 0,021 86,52 
AB 5,048 2,129 2,136 2214,53 0,023 0,023 87,74 
MM 6,140 2,748 2,757 1899,39 0,027 0,027 90,31 
MA 7,226 ND ND 1897,37 ND ND ND 
AM 6,137 ND ND 2212,66 ND ND ND 
AA 7,224 ND ND 2210,80 ND ND ND 
 
ND: datos no disponibles porque la simulación presenta fallos de convergencia en la torre de 
absorción 
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Figura 4-4. Variación de la concentración de CO2 en las corrientes de salida de los 
tres procesos de tratamiento del gas natural para las perturbaciones en la 
composición de gases ácidos de la corriente de entrada de la planta de 50 
MMSCFD 
En la Figura 4-4, se puede observar que para las perturbaciones MB y AB, donde 
aumenta la concentración de H2S y la concentración de CO2 permanece en el nivel 
bajo (4,6%) en el gas de entrada, la concentración de CO2 aumenta en el gas 
dulce hasta 1,8% y 2,2% con lo cual se confirma que la cinética de absorción del 
H2S en la amina es más rápida que la cinética de absorción del CO2 y que un 
aumento en la concentración de ácido sulfhídrico hace que la absorción del 
dióxido de carbono sea más lenta e inferior y el gas dulce no cumpla la 
especificación. Adicionalmente para cualquier variación del CO2, se tiene un 
producto fuera de especificación y la perturbación MB (H2S - 3% y CO2 - 4,6%) es 
la única con la que se obtiene un gas dulce dentro de los parámetros de calidad. 
Se aclara que para estas corridas no se tienen especificaciones de diseño a 
cumplir en los sistemas de absorción, con el fin de identificar los cambios 
operaciones que se puedan presentar para garantizar la calidad del producto.  
En la Figura 4-5 se presenta el comportamiento de la concentración de H2S en el 
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para ambas plantas y para cualquier cambio en la composición de este compuesto 
se cumple con los parámetros de calidad, sin embargo cuando se presenta 
concentración de CO2 en el nivel medio o alto (MA, AM y AA) el modelos de  
simulación no converge y no se tienen resultados válidos. 
 
Figura 4-5. Variación de la concentración de H2S en la corriente de salida del  
proceso de endulzamiento de gas natural para las perturbaciones en la 
composición de gases ácidos de la corriente de entrada 
En la Figura 4-6 se presenta la variación en la concentración de H2S en el gas 
agrio que sale de la planta de retiro de condensados e ingresa a la planta de 
endulzamiento con variaciones desde 1583,2 granos/100 SCF (equivalente a 2,5 
% molar en la corriente de gas de entrada) para la perturbación BA, hasta 2253,9 
granos/100 SCF (equivalente a 3,5 % molar en la corriente de gas de entrada) 
para la perturbación AB. Además, se puede afirmar que para todas las 
perturbaciones del análisis la planta de retiro de condensados opera sin problemas 
y genera un gas agrio, aproximadamente similar para las dos plantas, 
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Figura 4-6. Variación de la concentración de H2S en la corriente de gas agrio que 
ingresa al proceso de endulzamiento para cada perturbación en la composición de 
gases ácidos de la corriente de entrada. 
Respecto al proceso de deshidratación se observa que, de forma similar al 
proceso de retiro de condensados, no se presenta ningún inconveniente operativo 
por el aumento de gases ácidos en la corriente de gas de producción que ingresa 
a la planta de tratamiento. Como se muestra en la Figura 4-7, la concentración de 
agua en el gas seco, producto final de la planta de tratamiento, se encuentra 
dentro de la especificación para contenido de agua (inferior a 97 mg/m3), pero se 
observa una tendencia que a medida que aumenta el contenido de gases ácidos 
disminuye la eficiencia de la deshidratación, posiblemente por la mayor afinidad de 
los gases ácidos con el agua. 
Adicionalmente, en la planta de deshidratación no se esperan problemas porque a 
medida que aumenta la concentración de gases ácidos en el gas a tratar se tiene 
un menor flujo de gas dulce a deshidratar porque una parte del flujo se retira en el 
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Figura 4-7. Variación de la concentración de H2O en la corriente de gas seco que 
sale del  proceso de deshidratación para cada perturbación en la composición de 
gases ácidos de la corriente de entrada 
Adicionalmente, se implementaron otros casos de estudio para verificar la 
sensibilidad de las plantas de procesamiento a otras variables de proceso y así 
poder identificar las variables de control y los equipos críticos para la operación de 
la planta.  
En la planta de retiro de condensados se estudió como afecta la variación de la 
presión y la temperatura del gas de producción que ingresa a la planta de 
procesamiento en las condiciones del gas agrio que sale de esta planta e ingresa 
a la planta de endulzamiento y en el flujo de energía de esta planta.  
En la Figura 4-8, la Figura 4-9  y la Figura 4-10 se presenta la variación del flujo, 
presión y temperatura de gas agrio, variando la presión del gas de ingreso a la 
planta de tratamiento. Se observa que la presión de ingreso es crítica si se tiene 
fija la relación de compresión en los compresores, porque con aumentos bajos en 
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agrio y se requerirá la regulación de presión, también se tendrá un menor flujo de 
gas para tratamiento (8,5% para la planta de 50 MMSCFD y 10,2% para la planta 
de 100 MMSCFD) y menor cantidad de producto para inyectar al gasoducto. Para 
evitar esta circunstancia se deberá incluir un sistema de variación de velocidad en 
el motor del compresor, que controle la presión de descarga para poder operar la 
planta dentro de los parámetros de diseño. 
 
Figura 4-8. Variación del flujo de gas agrio con el cambio de la presión de la 
corriente de entrada 
La variación de la temperatura (Figura 4-10), se debe principalmente a que en el 
momento de la expansión, al tener mayor presión y una relación expansión fija, el 
gas se enfriará más y por esta razón disminuye la temperatura del gas agrio. 
Igualmente, se deberá instalar un variador de velocidad en el turboexpander para 
controlar la presión de expansión e indirectamente la temperatura del gas agrio 





























Presión de gas de producción (psia)
50 MMSCFD 100 MMSCFD
Evaluación de alternativas para el diseño y simulación de plantas de procesamiento de 
gas natural con variación en el contenido de gas ácido. 68 
 
 
Figura 4-9. Variación de la presión de gas agrio con el cambio de la presión de la 
corriente de entrada 
 
Figura 4-10. Variación de la temperatura de gas agrio con el cambio de la presión 
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Otro análisis que se realizó en la planta de retiro de condensados fue la variación 
de la temperatura del gas de producción que ingresa. Se encontró que esta 
variable no tiene una influencia sobre el flujo o la presión del gas agrio, y 
únicamente se aumentará el consumo de energía por un mayor consumo de los 
aeroenfriadores después de cada etapa de compresión. 
En la Tabla 4-14 y la Tabla 4-15 se presenta el consumo de energía expresado 
como flujo de calor, la presión y el flujo de gas agrio para diferentes temperaturas 
del gas de producción que ingresa  a  la planta de tratamiento para  cada uno de 
los flujos de análisis (100 MMSCFD y 50 MMSCFD) 
Tabla 4-14. Variación de temperatura y presión de gas agrio y flujo de calor de la 
planta de retiro de condensados de 50 MMSCFD para una variación de la 





Flujo de gas 
agrio 
(MMSCFD) 
Presión de gas 
agrio (psia) 
Flujo de calor 
GW 
10 50,44 613,46 83,7 
15 50,45 613,46 85,7 
20 50,44 613,46 87,8 
25 50,44 613,46 90,1 
30 50,44 613,46 92,7 
35 50,44 613,46 94,1 
40 50,45 613,46 95,6 
45 50,45 613,46 97,2 
50 50,46 613,46 98,8 
55 50,47 613,46 100,4 




Evaluación de alternativas para el diseño y simulación de plantas de procesamiento de 
gas natural con variación en el contenido de gas ácido. 70 
 
Tabla 4-15. Variación de temperatura y presión de gas agrio y flujo de calor de la 
planta de retiro de condensados de 100 MMSCFD para una variación de la 




Flujo de gas 
agrio 
(MMSCFD) 
Presión de gas 
agrio (psia) 
Flujo de calor 
GW 
10 100,42 611,70 169,0 
15 100,41 611,70 172,8 
20 100,42 611,70 177,4 
25 100,44 611,70 182,4 
30 100,47 611,70 187,9 
35 100,49 611,70 191,7 
40 100,53 611,70 194,9 
45 100,56 611,70 198,2 
50 100,60 611,70 201,6 
55 100,64 611,70 205,3 
60 100,64 611,70 208,1 
 
Para el análisis de sensibilidad en la etapa de endulzamiento se varía la presión 
de entrada del gas agrio, la temperatura de ingreso de la solución de amina pobre 
y el flujo de amina pobre. Se observa que se aumenta la eficiencia de retiro de los 
dos gases ácidos (CO2 y H2S) cuando se aumenta el flujo de amina (Figura 4-11) 
o cuando se disminuye la temperatura de entrada de la solución de amina a la 
torre (Figura 4-12). En cambio, cuando se aumenta la presión solamente se 
aumenta la eficiencia respecto a la absorción de CO2 y el H2S permanece 
relativamente constante (Figura 4-13). Esta tendencia nos confirma que la 
absorción de gases ácidos es más sensible a la temperatura que a la presión, y 
que para tener cambios importantes en la presión se debe aumentar mucho la 
presión de ingreso cambiando el criterio de diseño y seguramente requiriendo 
equipos de proceso con otras especificaciones. 
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Figura 4-11. Variación de la composición de gases ácidos en el gas dulce con el 
cambio del flujo de amina pobre que ingresa a la torre T-100 
 
Figura 4-12. Variación de la composición de gases ácidos en el gas dulce con el 
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Figura 4-13. Variación de la composición de gases ácidos en el gas dulce con el 
cambio de la presión del gas agrio que ingresa a la torre T-100 
De las simulaciones realizadas en estado estable se puede concluir que el 
proceso de retiro de condensados no presenta ninguna modificación con la 
variación de la concentración de gases ácidos en el gas de producción que 
ingresa a la planta en todo lo relacionado con las condiciones operativas y de 
proceso. Sin embargo, desde el diseño se debe tener en cuenta este aumento 
para la selección de materiales especiales, que no se vean afectados por el 
aumento de dióxido de carbono (CO2) y ácido sulfhídrico (H2S) durante el tiempo 
de operación de la planta. 
Se recomienda desde el diseño incluir variadores de velocidad o sistema de 
motogeneradores en los compresores de gas, que permitan tener un control y 
variación de la presión de operación de la planta para tener versatilidad operativa 
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La planta de deshidratación tampoco presenta problemas operativos por el 
aumento de gases ácidos en la corriente a tratar, al contrario, para un mismo flujo 
de ingreso y un aumento en la concentración de gases ácidos tenderá a recibir 
menos carga y a operar bajo condiciones de diseño, eso sí, teniendo un proceso 
de endulzamiento eficiente para no tener problemas en los equipos de 
deshidratación. 
4.3. APROXIMACIÓN EN ESTADO DINÁMICO 
Después de tener la planta diseñada y simulada en estado estable, en un único 
archivo, se realizó una aproximación preliminar del modelo en estado dinámico, 
definiendo las especificaciones de presión y/o flujo en todas las corrientes de 
frontera, y en todos los equipos de procesos de acuerdo con los requerimientos de 
cada equipo.  
Dado que el modo dinámico de Aspen Hysys® considera el modelo a resolver 
como un problema de valores de frontera, para resolver el sistema de ecuaciones 
diferenciales del modelo dinámico se deben introducir especificaciones de presión 
o flujo en las corrientes frontera del modelo, definir todas la ecuaciones o 
especificaciones de resistencia de los equipos y las corrientes, porque para 
resolver el modelo se debe calcular las caídas de presión en todos los elementos 
del sistema y se deben definir las ecuaciones o especificaciones de presión en 
todos los puntos donde se pueda presentar acumulación. 
Las ecuaciones de resistencia para todas las operaciones unitarias definen el flujo 
como función de la caída de presión multiplicada por una constante “k”, que se 
determina a partir del flujo, densidad y caída de presión en el estado estable. En 
Aspen Hysys® se deben usar ecuaciones de resistencia para: intercambiadores 
de calor (calentadores, enfriadores y tubos y coraza), bombas, compresores, 
platos de columnas de separación y reactores PFR. (Aspentech, 2013) 
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Para las válvulas, la ecuación de resistencia define el flujo como función de la 
caída de presión multiplicada por una constante Cv, que incluye datos del Cv propio 
de la válvula y el porcentaje de apertura de ésta. (Aspentech, 2013)  
Después de tener todas las especificaciones para la simulación en modo dinámico 
se deben incluir las operaciones lógicas y establecer los lazos de control que 
permitan estabilizar el proceso y así poder realizar las perturbaciones para 
analizar la respuesta del sistema. 
Siguiendo todos los pasos y las recomendaciones del software comercial para 
realizar la conversión del estado estable al estado dinámico, y con la simulación 
compilada de los tres procesos que hacen parte de la planta de procesamiento de 
gas natural, no es posible trabajar en estado dinámico con un solo archivo. Lo 
anterior debido a que se generan errores de sistema o el mismo sistema no 
converge, se queda en un ciclo y no se estabiliza para lograr una solución.  
Como no se pudo utilizar un único archivo para realizar el paso de la simulación al 
modo dinámico por la complejidad del sistema y como se identificó, con la 
sensibilidad realizada en el estado estable, que los equipos críticos para un 
aumento en la concentración de gases ácidos en la corriente de entrada se 
relacionaban con la planta de endulzamiento, se procedió a pasar este proceso 
individualmente a estado dinámico, específicamente la torre de absorción como 
proceso más crítico y revisar la respuesta de este proceso a las perturbaciones del 
análisis indicada en el numeral 3.5. 
Teniendo el modelo de la torre de absorción corriendo en estado dinámico se 
procedió a instalar en la simulación controladores en lazo abierto para poder 
establecer variaciones y perturbaciones en el sistema simulado, y observar la 
respuesta del modelo a estas variaciones con la ayuda de las gráficas de 
seguimiento del estado dinámico. 
Para la estrategia de control se deben definir las variables que se desean 
controlar, el modo de operación, los intervalos permitidos para la variable y el 
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punto de ajuste deseado así como los parámetros para la sintonización y 
operación del controlador.   
Para la torre de absorción de la planta de endulzamiento, el esquema de control 
se debe enfocar en la calidad del gas dulce que se obtiene y en la estabilidad de la 
columna, como aproximación a esta estrategia, se planteó el esquema se presenta 
en la Figura 4-14 y se describe a continuación: 
 Control de flujo en la amina pobre que ingresa a la torre de absorción T-100 
por medio de la operación de una válvula de control que da ingreso a la 
torre, VLV-100. Este control de flujo indirectamente se relaciona con el 
control de la composición de gases ácidos en el gas dulce que sale de la 
torre  
 Control de la presión en la cima de la torre por medio de la válvula de 
control (VLV-102) en la línea de salida de la corriente gas dulce, corriente 3. 
Indirectamente se controla la presión en toda la torre 
 Control de presión en el fondo de la torre de absorción T-100 por medio de 
la válvula de control de entrada de gas agrio (VLV-101) 
 Control de flujo de líquido en el fondo de la columna por medio de la válvula 
de control de salida de amina rica (VLV-103), para evitar la inundación o 
vaciado de la torre con el flujo de amina e indirectamente es un control del 
nivel de líquido en el fondo de la torre 
Se intentó instalar un controlador que relacionara directamente las dos variables 
(calidad del gas dulce con el flujo de amina) pero como los tiempos de respuesta 
del sistema son muy largos porque al variar el flujo de amina la torre se 
desestabiliza, se recomienda para un estudio posterior implementar una estrategia 
de control con lazos cerrados en la torre de absorción con aminas, donde 
posiblemente se debería tener una medición en cada una de las etapas para 
poder realizar el control de flujo de amina directamente. 
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Figura 4-14. Esquema de control de la torre de absorción con amina T-100 
Para el ajuste de controles se definieron los parámetros de ganancia, tiempo 
integral y tiempo diferencial de acuerdo con heurísticas reportadas en la literatura  
(Aspentech, 2013), (Poe & Mokhatab, 2016) y que se presentan en la Tabla 4-16. 
Tabla 4-16. Parámetros estándar para sintonía de controladores dependiendo del 
lazo de control. 
Lazo de control 




Flujo 0,5 – 5 0,005 – 0,05 0 
Nivel 0,01 – 0,5 1 - 100 0,01 – 0,05 
Presión liquido 0,5 – 5 0,005 – 0,05 0 
Presión gas 0,01 – 0,5 0,1 – 50  0,02 – 0,1 
Temperatura 0,02 – 1 0,2 - 50 0,1 – 20 
Composición 0,1 - 20 0,2 - 120 0,1 - 20 
Fuente: (Aspentech, 2013) (Poe & Mokhatab, 2016) 
 
Los criterios de sintonización y diseño de los controladores y válvulas se 
presentan en la Tabla 4-17 
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FIC-G1 2,00 2,00 0 Inversa 
FIC-A1 0,5 0,05 0 Inversa 
IC-P1 2,00 2,00 0 Inversa 
IC-A2 0,5 0,05 0 Directa 
 
Las simulaciones en estado dinámico se manejaron con lazo abierto porque el 
momento en que se cerraba el lazo inmediatamente se presentaban problemas de 
convergencia y desestabilización de la torre, por esto no se pudieron sintonizar los 
controladores, se recomienda profundizar en trabajos futuros sobre la estrategia 
de control de la torre de absorción y la simulación de ésta en estado dinámico con 
lazos de control cerrados. 
La planta de deshidratación no se simuló el estado dinámico porque esa planta no 
se ve afectada por el aumento de gas ácido en la corriente de gas de producción, 
por cuanto la corriente de gas dulce que alimenta la torre deshidratadora viene 
saturada con vapor agua del proceso de endulzamiento con amina acuosa. 
Adicionalmente, si la concentración de gases ácidos aumenta y el flujo de gas de 
producción permanece constante, el flujo de gas dulce que alimenta la planta de 
deshidratación tenderá a disminuir por un mayor retiro de gases ácidos en la etapa 
de endulzamiento y por consiguiente se tendrá una disminución en el flujo de gas 
de venta.  
A continuación se presenta un resumen del estado estable alcanzado en modo 
dinámico para la torre de absorción con aminas. 
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Figura 4-15. Diagrama modo dinámico absorbedora T-100 para la planta de 100 
MMSCFD 
En la Figura 4-15 se presenta el diagrama del modelo en estado dinámico 
realizado para la torre de absorción del proceso de endulzamiento, se observa que 
los datos obtenidos en modo dinámico difieren de los resultados en modo 
estacionario. 
En modo estacionario se observaba que la concentración de H2S a la salida de la 
planta de endulzamiento era inferior a 0,024 granos/100 SCF, sin embargo, en el 
modo dinámico se encuentra que cuando la torre se estabiliza, la concentración de 
H2S en la corriente de gas dulce es de 0,4946 granos/SCF, todavía dentro de 
parámetro pero aproximadamente 20 veces mayor que la obtenida en estado 
estable. Con el CO2 ocurre lo contrario, en estado estacionario se encontró que la 
concentración de este gas ácido en la corriente de salida de la planta de 
endulzamiento fue 1,467 % molar, sin embargo, cuando se simula en modo 
dinámico la concentración se ajusta a 0,5347% molar, casi un tercio que la 
reportada en estado estable. 
Adicionalmente, en estado dinámico el mismo sistema, para estabilizarse, 
aumenta en aproximadamente 8% el flujo de amina pobre que ingresa a la torre de 
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absorción, desde 183,5 m3/h en estado estable hasta 197,9 m3/h en estado 
dinámico. El aumento en el flujo de absorbente puede explicar la disminución en  
la concentración del CO2 que se obtuvo y con la absorción de este compuesto que 
se favorece con regímenes más turbulentos, generados por el aumento de flujo de 
líquido en la torre de absorción. Para el caso del H2S se podría decir que el estado 
estable, con tiempos infinitos, se podría alcanzar la concentración reportada, pero 
que en sistemas dinámicos generados por mayor flujo de líquido y  adicionado por 
la absorción con reacción química, no se puede llegar hasta la misma baja 
concentración. Sin embargo, la absorción y retiro de este compuesto sigue siendo 
muy eficiente con un 99,7% de remoción. 
Respecto a la estabilización en el arranque de la simulación dinámica de las 
presiones (Figura 4-16) y los flujos (Figura 4-18) de todas las corrientes que 
ingresan a la torre de absorción, se encuentra que parten de una presión cero y 
flujo muy alto por una inicialización que realiza el software para la solución del 
modelo diferencial, sin embargo rápidamente se estabilizan con unas ligeras 
variaciones en los flujos de amina. 
 
 
Figura 4-16. Estabilización de las presiones en la corrientes de entrada a la torre 
absorbedora T-100 para la planta de 100 MMSCFD  en modo dinámico.  
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Figura 4-17. Estabilización de las composiciones de gases ácidos en el gas dulce 
que sale de la torre absorbedora T-100 para la planta de 100 MMSCFD  en modo 
dinámico. 
 
Figura 4-18. Estabilización de las flujos en la corrientes de entrada a la torre 
absorbedora T-100 para la planta de 100 MMSCFD en modo dinámico. 
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4.4. SENSIBILIDAD EN MODO DINÁMICO 
A partir de los resultados de las simulaciones con las perturbaciones realizadas en 
estado estacionario, y el resultado obtenido para la composición del gas agrio que 
sale de la planta de retiro de condensados e ingresa a la planta de endulzamiento, 
se realizaron corridas en modo dinámico para observar la respuesta del proceso 
de absorción con un modelo que incluye la variable tiempo y puede representar 
mejor una aproximación al sistema real. Las composiciones del gas agrio que 
ingresa a la torre de absorción para cada una de las perturbaciones se presentan 
en el Anexo H.  
Se aclara que con estas corridas en modo dinámico para cada una de las 
perturbaciones se quería observar la respuesta del sistema sin realizar variaciones 
directas a las condiciones de operación (flujos, presiones, temperaturas), es decir, 
sin una estrategia de control; con el fin de identificar las modificaciones que 
permitan obtener, junto con un control adecuado de los equipos, el producto final a 
la calidad requerida. 
A continuación, en Tabla 4-18 se presenta la respuesta obtenida para cada una de 
las perturbaciones en las variables de interés, concentración de CO2, 
concentración de H2S y temperatura del gas dulce que sale de la torre de 
absorción. En la Figura 4-19 y Figura 4-20 se ve la respuesta de la concentración 
de gases ácidos en relación con el tiempo para la corriente de gas dulce, desde 
que ocurre la perturbación hasta que queda estable. Se presentan las gráficas 
para las perturbaciones BA y AA como los dos extremos, ambas partiendo de la 
estabilización inicial de la torre en modo dinámico, las gráficas de las otras 
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Tabla 4-18. Concentración de gases ácidos y temperatura en la corriente de gas 
dulce que sale de la torre de absorción para cada una de las perturbaciones en la 
corriente de entrada. 
Perturbación 
Concentración H2S – 
granos/SCF 
Concentración 
CO2 - % molar 
Temperatura 
(°C) 
BB – caso base 0,4946 0,5347 61,5 
BM 0,7645 1,315 65,0 
BA 0,9929 2,195 67,3 
MB 0,6069 0,8237 63,0 
AB 0,7071 1,124 64,3 
MM 0,8608 1,663 66,0 
MA 1,077 2,581 68,0 
AM 0,9485 2,009 66,9 
AA 1,159 2,936 68,7 
 
A diferencia de las corridas en estado estable, en estado dinámico se encontró 
que la concentración de H2S no se reduce tan drásticamente hasta 0,02 granos/ 
100 SCF sino que llega a valores entre 0,607 granos/100 SCF para la perturbación 
MB y 1,159 para la perturbación AA. Caso contrario ocurre con el otro gas ácido 
(CO2) para el cual se tiene una mejor respuesta durante el proceso de absorción 
obteniendo valores entre 0,924 % para la perturbación MB y 2,936% para la 
perturbación AA.  
La concentración de gases ácidos en la corriente de salida de la torre de absorción 
obtenida en las corridas en estado dinámico para cada una de las perturbaciones  
se presenta en la Tabla 4-18, se resaltan las concentraciones que se encuentra 
fuera de norma y sobre las cuales se plantearán acciones para poder cumplir con 
los requerimientos de calidad del gas dulce, estas respuestas se dan con los 
controladores en lazo abierto, es decir, que el lazo no realizan ninguna acción al 
presentarse la perturbación. 
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Figura 4-19. Respuesta en modo dinámico de la torre de absorción T-100 para la  
perturbación BA (2,5 % H2S y 6,6 % de CO2) en el gas de producción. 
 
Figura 4-20. Respuesta en modo dinámico de la torre de absorción T-100 para la  
perturbación AA (3,5 % H2S y 6,6 % de CO2) en el gas de producción. 
Se evidencia que de los dos gases ácidos, el gas más crítico para cumplir con los 
requerimientos de calidad es el dióxido de carbono (CO2) porque, de acuerdo con 
las perturbaciones analizadas, cuando la concentración de este compuesto en el 
Estabilización Perturbación 
Estabilización Perturbación 
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gas de producción llega al nivel alto (6,6% molar), sin importar la concentración del 
ácido sulfhídrico, no se cumple con el límite de 2% de CO2 en el gas dulce. 
También se evidencia que a medida que aumenta la concentración de gases 
ácidos en el gas de producción se incrementa el perfil de temperatura en la torre 
de absorción y la corriente de gas dulce sale más caliente, desde 1,52 °C en la 
combinación MB, hasta 7,6 °C en la combinación AA. Como la absorción química 
es exotérmica, este aumento de temperatura afecta el proceso de absorción y 
hace que no se cumplan los requerimientos de retiro de gases ácidos. 
4.5. SIMULACIÓN DE COSTOS. CAPEX Y OPEX 
Para la simulación de costos se utiliza la herramienta disponible desde las 
versiones 8 de Aspen Hysys® que permiten realizar un costeo conceptual de un 
proceso conectándolo con el software de Aspen Process Economic Analyzer®. 
Este software  realiza un costeo de los equipos de acuerdo con el diseño y bases 
de datos que tiene incluidas y que son actualizadas anualmente, en el costo 
incluye por parametrización, tamaño y peso de los equipos todo lo relacionado con 
las obras civiles y define cantidades y materiales de eléctrica, de tubería  y de 
instrumentación dependiendo de la complejidad que se defina para el costeo. 
Igualmente calcula unos costos de operación relacionados con el consumo de 
servicios de calentamiento, enfriamiento y energía eléctrica, así como también, si 
se tienen se puede incluir costo de materias primas y consumibles y el precio de 
venta del producto final para poder realizar la evaluación económica.     
El análisis de costos para este proyecto se realiza para cada una de las etapas del 
tratamiento de gas simuladas y definidas, se calculan los costos de inversión 
relacionados con los equipos y los costos de operación relacionados con los 
servicios industriales que se consumen en cada planta. En la Tabla 4-19, Tabla 
4-20 y Tabla 4-21, se presenta el costo de capital y de operación de las plantas de 
retiro de condensados, endulzamiento y deshidratación para los dos flujo de 
análisis, respectivamente. 
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Tabla 4-19. Costos de capital y operación planta de retiro de condensado. 
 
Tag Equipo 













V-102 Separador de 
entrada $ 41.400 $ 200.300 $ 113.100 $ 306.200 
K-100 Compresor 1ª 








etapa $ 302.600 $ 457.300 $ 358.300 $ 508.000 
V-103 Separador 1ª etapa $ 30.100 $ 147.900 $ 472.400 $ 640.800 
K-101 Compresor 2ª 




etapa $ 4.553.600 
$ 6.699.200 $ 281.100 $ 392.500 
V-104 Separador 2ª etapa $ 29.700 $ 113.500 $ 39.400 $ 140.200 
K-102 Compresor 3ª 




etapa $ 207.200 $ 340.200 $ 207.200 $ 340.200 
V-105 Separador 3ª etapa $ 31.100 $ 121.100 $ 59.200 $ 164.600 
E-100 Intercambiador 
Gas/gas $ 58.400 $ 160.000 $ 66.100 $ 174.600 
V-107 Separador de alta 
presión $ 31.110 $ 121.100 $ 52.400 $ 144.700 
K-103 Turbo expander $ 241.000 $ 379.300 $ 47.800 $ 182.200 
V-106 Separador media 
presión $ 24.900 $ 107.400 $ 35.700 $ 131.500 
TOTAL  $14.959.600   $19.216.500   $18.621.600   $21.382.700  
CAPEX $34.176.100 $40.004.300 







Evaluación de alternativas para el diseño y simulación de plantas de procesamiento de 
gas natural con variación en el contenido de gas ácido. 86 
 
Tabla 4-20. Costos de capital y operación planta de endulzamiento. 
Tag Equipo 













V-100 Tanque de 
expansión $30.900 $148.300 $42.700 $179.600 




amina $100.200 $155.100 $164.200 $232.800 
E-101 Intercambiador 
amina pobre $61.400 $174.900 $102.400 $217.800 
P-100 Bomba amina 





$198.100 $566.600 $1.240.400 $2.263.900 
TOTAL  $14.959.600   $19.216.500   $18.621.600   $21.382.700  
CAPEX $2.311.700 $5.484.300 
OPEX $7.137.140 $4.525.010 
 
Tabla 4-21. Costos de capital y operación planta de endulzamiento. 
Tag Equipo 













E-103 Intercambiador de 
cima $31.400 $105.700 $31.400 $105.800 
P-100 Bomba TEG $47.800 $79.400 $48.400 $80.100 
T-103 Regeneradora 
TEG 
$79.200 $174.400 $17.600 $124.400 
E-102 Intercambiador L/R $10.600 $64.900 $10.600 $64.900 
T-102 Deshidratadora $93.000 $239.900 $127.600 $294.300 
TOTAL  $14.959.600  $262.000 $664.300 $235.600 
CAPEX $926.300 $905.100 
OPEX $1.310.372 $1.086.561 
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Para la evaluación económica de cada una de las plantas de procesamiento se 
manejaron los costos de materias primas, insumos, energía y producto final que se 
presentan en la Tabla 4-22 
Tabla 4-22. Precios base de producto, materias primas, servicios y energía 
eléctrica. 
PRODUCTO VALOR FUENTE 
GAS NATURAL SECO 5,53 u$/1000 scf PROMIGAS: Precio 
internacional de referencia 
CONDENSADOS 1 U$/gal 
Precio promedio de los 
productos que se pueden 
obtener de esta corriente 
MDEA 2,05 U$/kg Precio comercial: Alibaba – 
Ineos 
Trietilenglicol 1.7 U$/kg Precio comercial: Alibaba – 
Ineos 
Energía eléctrica 0,161 US/kWh Comisión de regulación de 
energía y gas CREG 
Agua de enfriamiento 8,9 e-4 U$/m3 Aspen Hysys® 
Vapor de baja presión 4,174 U$/1000 kg Aspen Hysys® 
Vapor de media 
presión 
4,954 U$/1000 kg Aspen Hysys® 
 
Y se tuvieron los siguientes supuestos: 
 Tiempo de vida del proyecto: 20 años. 
 Capital de trabajo: 5% del valor de la inversión. 
 Cargos operativos: 25%. 
 Impuestos: 40%. 
 Valor de salvamento: 20%. 
 Método de depreciación: línea recta. 
 Factor de escalado de producto: 5%. 
 Factor de escalado utilidades, materias primas y costos de operación y 
mantenimiento: 3%. 
 Gastos generales y administrativos: 8%. 
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Los resultados de la evaluación económica para las dos plantas se presentan en 
la Tabla 4-23 y se evidencia que para cualquiera de las dos opciones y bajo los 
supuestos económicos y financieros las dos plantas son viables económica y 
financieramente con tasas internas de retorno superiores al 20%, periodo de 
repago en el primer año de operación e índices de rentabilidad superiores a 1 
(uno). 
Tabla 4-23. Resultados evaluación financiera plantas de 50 y 100 MMSCFD. 
   
PRODUCTO 50 MMSCFD 100 MMSCFD 
Tasa interna de 
retorno 
25,54 % 25,57 % 
Tasa neta de retorno 146,7 % 147,5 % 
Periodo de repago de 
la inversión 
1 0,5 
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5. MODIFICACIONES PROPUESTAS 
  
Como se muestra en los numerales 4.2 y 4.4, a medida que aumenta la 
concentración de gases ácidos (CO2 y H2S) en el gas de producción que ingresa a 
la planta de tratamiento se encuentran algunos límites en el proceso, en los 
equipos y en los sistemas que impiden que se alcance la calidad del gas dulce con 
este tipo de perturbaciones. En este capítulo se presentan algunas modificaciones 
operacionales o de equipos menores para poder alcanzar con la planta diseñada 
los requerimientos de calidad, sin afectar el proceso, o sin tener inversiones 
mayores que afecten la rentabilidad del negocio.  
Las modificaciones propuestas se basan en los resultados obtenidos de las 
simulaciones en estado estable y del proceso de absorción en estado dinámico, 
así mismo, se revisan con los modelos estacionarios y dinámicos para poder 
definir si son factibles, técnicamente viables y logran el objetivo de llevar el gas 
dulce a las condiciones RUT. 
Las modificaciones propuestas se dividen en: 
 Operacionales: ligadas a cambiar en un nivel mínimo las condiciones de 
operación de forma que permitan desplazar los equilibrios de absorción y 
obtener las concentraciones requeridas en el gas de salida. 
 De equipos: modificaciones enfocadas en el cambio o reconstrucción de los 
equipos críticos del proceso, o que tengan un cuello de botella para la 
operación. 
Evaluación de alternativas para el diseño y simulación de plantas de procesamiento de 
gas natural con variación en el contenido de gas ácido. 90 
 
5.1. OPERACIONALES 
5.1.1. DISMINUCIÓN DE TEMPERATURA DE ABSORCIÓN 
Esta propuesta se basa en la disminución de la temperatura en la torre de 
absorción con el fin de favorecer el proceso exotérmico de absorción. Para 
disminuir esta temperatura, se propone bajar la temperatura de la amina pobre 
que ingresa a la torre de absorción hasta 40 °C. Como la amina ingresa más fría a 
la torre hace que se modifique todo el perfil de temperatura y se favorezca el 
proceso de absorción de los gases ácidos. 
La modificación se puede realizar operativamente sin necesidad de adquirir 
nuevos equipos porque normalmente se instalan dos aero enfriadores para enfriar 
la amina pobre que recircula desde el proceso de regeneración, en caso que se 
presente un aumento de la concentración de los gases ácidos se podrían poner a 
operar los dos aero enfriadores en paralelo dividiendo la corriente de amina pobre 
para llegar hasta la temperatura propuesta. 
En la Figura 5-1 se presenta el comportamiento de la concentración de CO2 y H2S 
en el gas dulce para una perturbación BA y una temperatura de ingreso de la 
amina de 40 °C y se observa que el gas dulce con una concentración de 1,762% 
molar de CO2 y 0,8745 granos/SCF de H2S entra nuevamente dentro de los 
parámetros de calidad exigidos por la normatividad, adicionalmente la temperatura 
de salida del gas dulce se estabiliza en 59,5 °C. En la gráfica se evidencia una 
respuesta inversa, típica para equipos donde se tiene reacción química, como en 
el caso de la absorción.  
La primera reacción cuando se disminuye la temperatura de la amina es una caída 
en la concentración de los gases ácidos por la disminución repentina de la 
temperatura hace que la parte alta de la torre trabaje más eficientemente, pero a 
medida que se estabiliza la reacción y el perfil de temperatura en la torre la 
concentración de gases ácidos sube y se estabiliza, en un valor inferior al de la 
operación normal con una disminución del 18,8% en el CO2 y del 11,9% en el H2S. 
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Figura 5-1. Respuesta en modo dinámico de la torre de absorción T-100 para la  
perturbación BA (2,5 % H2S y 6,6 % de CO2) en el gas de producción y 
temperatura de amina pobre de 40 °C. 
Sin embargo cuando la concentración de ambos gases aumenta, la modificación 
de la temperatura no tiene la misma eficiencia, al principio cae la concentración de 
los gases ácidos pero cuando se estabiliza nuevamente se encuentra fuera de los 
parámetros de calidad del producto. 
Tabla 5-1. Respuesta en la concentración de gases ácidos en el gas dulce para 
las perturbaciones críticas con disminución de temperatura de la amina pobre. 
Perturbación 
Concentración H2S – 
grano/SCF 
Concentración 
CO2 - % molar 
Temperatura 
(°C) 
BA 0,8746 1,762 59,4 
MA 0,8259 1,584 60,1 
AM 0,9757 2,147 58,9 
AA 1,071 2,529 61,2 
 
En la Tabla 5-1 se presenta el resumen de las corridas realizadas para las otras 
perturbaciones que llevan el gas dulce fuera de norma, encontrando que para las 
perturbaciones BA y MA, cuando el CO2 es alto y el H2S no ha aumentado mucho, 
Evaluación de alternativas para el diseño y simulación de plantas de procesamiento de 
gas natural con variación en el contenido de gas ácido. 92 
 
la disminución en la temperatura de amina pobre cumple con el objetivo, en 
cambio cuanto el H2S se encuentra en nivel alto (AM y AA) esta modificación no 
es tan eficiente, seguramente porque la absorción del H2S se presenta en la parte 
inferior de la torre donde ya la amina se encuentra caliente y semisaturada. 
5.1.2. AUMENTO DE PRESIÓN EN LA ABSORCIÓN 
Esta modificación aprovecha que la absorción se favorece con altas presiones y 
propone realizar un leve aumento en este parámetro sin afectar el diseño original 
de la torre. Es decir, si la presión de operación inicial definida es 600 psia, todos 
los accesorios y conexiones de la torre estarán definidos para esa presión y 
máximo se recomienda un aumento de 50 psi, por esta razón no se proponen 
cambios hasta presiones de 900 o 1000 psia. 
Esta modificación también se puede realizar operativamente modificando la 
velocidad de los compresores y el turboexpansor en la planta de retiro de 
condensados de forma que se pueda tener una mayor presión en el gas agrio que 
alimenta la planta de endulzamiento. Adicional a esto se deberá confirmar que la 
bomba de suministro de amina pobre a la torre también tenga variador de 
velocidad o que su curva permita una operación a mayor presión sin disminuir 
mucho el flujo o que se pueda operar con las dos bombas al tiempo, asumiendo 
que todo sistema de bombeo crítico debe tener un stand by. 
Se realizó una modificación hasta 625 psia encontrando que hay una sensibilidad 
grande a la presión de operación en estado dinámico y con solo aumentar 15 psi 
en la presión de operación la composición de los gases ácidos cae. Sin embargo, 
este cambio en la presión implica un cambio en el flujo de gas y la torre para 
conservar su equilibrio obliga al aumento del flujo de amina, es decir la respuesta 
positiva del sistema a esta modificación se presenta por dos factores, el aumento 
de la presión y el aumento del flujo de amina que se presenta como una contra 
respuesta del sistema a esta modificación, adicionalmente al tener mayor flujo de 
amina se desarrollará un perfil de temperatura más bajo en la columna porque el 
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flujo de amina opera como un controlador del calor generado durante la absorción. 
En la Figura 5-2 se presenta la variación de la concentración de los gases ácidos 
para una perturbación BA y un aumento de la presión del gas hasta 615 psia, 
donde el cambio de pendiente hacia el minuto 75 representa la perturbación y el 
pico que se tiene en el minuto 80 representa el ajuste de la presión de la torre y 
luego se presenta la estabilización disminuyendo la concentración de CO2 en 38% 
y la de H2S en 23%.  
 
Figura 5-2. Respuesta en modo dinámico de la torre de absorción T-100 para la  
perturbación BA (2,5 % H2S y 6,6 % de CO2) en el gas de producción y aumento 
de presión del gas agrio hasta 615 psia. 
En la Figura 5-3 se presenta la variación de los flujos con la modificación 
propuesta, se observa un aumento del 16% en el flujo de amina y se debe revisar 
la operación de la bombas de amina y del aero enfriador, en el flujo de gas no se 
ve cambio porque está reportado como flujo molar en condiciones estándar pero  
debido al cambio de presión si se tiene cambio de flujo real de gas.    
Aumento de presión 
Perturbación 
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Figura 5-3. Cambio de flujos en modo dinámico de la torre de absorción T-100 
para la  perturbación BA (2,5 % H2S y 6,6 % de CO2) en el gas de producción y 
aumento de presión del gas agrio hasta 615 psia. 
 
Figura 5-4. Respuesta de la concentración de gases ácidos en modo dinámico de 
la torre de absorción T-100 para la  perturbación AA (3,5 % H2S y 6,6 % de CO2) 
en el gas de producción y aumento de presión del gas agrio hasta 625 psia. 
En la Figura 5-4 se presenta la respuesta del sistema a la modificación propuesta 
para el peor escenario de aumento de gases ácidos, perturbación AA (3,5 % H2S y 
Perturbación y aumento de presión 
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6,6 % de CO2) y se observa que esta modificación ajusta la concentración del gas 
dulce dentro de los parámetros de norma reduciendo la concentración de CO2 en 
77% y de H2S en 53% respecto a la perturbación sin tomar ninguna acción.  
Para este caso se realizó el cambio de presión al mismo tiempo que la 
perturbación aproximadamente en el minuto 75 de la simulación y se observa una 
caída abrupta hasta un nivel mínimo de concentración y una posterior 
estabilización del sistema hasta llegar a cumplir con los parámetros de calidad del 
gas dulce. 
5.1.3. MODIFICACIÓN DE LA CONCENTRACIÓN DE AMINA 
Como los gases ácidos tienen una gran afinidad con la amina, esta modificación  
propone un aumento en la concentración de la amina pobre que ingresa a la torre 
de absorción con el fin de tener mayor absorción de CO2 y H2S. La modificación 
es llevar la amina hasta una concentración de 35% manteniendo el flujo constante. 
En la Figura 5-5 se presenta la respuesta del sistema de absorción a esta 
modificación para la perturbación AA, donde se observa que aunque hay una 
reducción en la concentración final de gases ácidos en el gas dulce, no se llega a 
los parámetros de calidad requeridos para el transporte y distribución. 
También se realizó la corrida en estado dinámico para la perturbación BA, menos 
crítica en cuanto a  H2S, y se encontró la misma tendencia pero para esta la 
respuesta del sistema si llega a concentraciones que se encuentran  dentro de la 
especificación de gas natural para distribución y venta. En la Figura 5-6 se 
presenta la respuesta del sistema llegando a reducciones del 21 % para ambos 
gases ácidos. 
Al tener un aumento de la concentración de amina que circula por la torre se 
tendrá mayor reacción de absorción y por consiguiente un aumento en el perfil de 
temperatura de la torre que puede hacer que esta modificación no sea tan 
eficiente. 
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Figura 5-5. Variación de la concentración de gases ácidos en el gas dulce, para la  
perturbación AA (3,5 % H2S y 6,6 % de CO2) en el gas de producción y aumento 
en la concentración de amina hasta 35%. 
 
Figura 5-6. Variación de la concentración de gases ácidos en el gas dulce, para la  
perturbación BA (2,5 % H2S y 6,6 % de CO2) en el gas de producción y aumento 
en la concentración de amina hasta 35%. 
 
 
Perturbación y aumento concentración 
Perturbación y aumento concentración 
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5.1.4. OPERACIÓN POR BY PASS 
La última modificación operacional propuesta es la operación del by pass de la 
torre de absorción en una fracción del flujo de forma que, a la salida de la torre, el 
gas dulce se mezcle con el gas agrio del by pass pero se llegue a la especificación 
requerida por la norma. En esta condición se quiere hacer pasar un menor flujo de 
gas por la torre de forma que absorba más gases ácidos y la corriente de salida 
quede prácticamente limpia para mezclarla con el by pass agrio y lograr la 
especificación requerida.  
Esta modificación se realizó en estado estacionario para dos modificaciones, AB y 
BM, los resultados se presentan en la Tabla 5-2, se encuentra que la operación de 
by pass no es viable para ninguna perturbación en el gas H2S por los 
requerimientos tan estrictos de calidad  requeridos para la distribución y 
comercialización del gas natural. En cambio para el dióxido de carbono la 
operación del by pass es viable cuando se maneje solamente este gas porque 
inclusive sin tener modificaciones del H2S y con un by pass del 1% el ácido 
sulfhídrico se sale de especificación. 
Tabla 5-2. Concentración de gases ácidos en el gas dulce para las perturbaciones 
AB y BM con la operación del by pass. 
 
Perturbación % by pass 
Concentración H2S – 
grano/SCF 
Concentración 
CO2 - % molar 
AB 
5% 118 1,943 
1% 23,61 2,102 
BM 1% 16,89 2,343 
 
El by pass de una fracción del flujo que se debe endulzar permite, por medio de un 
procedimiento operacional, obtener un gas dulce dentro de los parámetros legales 
sin incurrir en mayores costos asociados a la inversión en equipos o al consumo 
de energía o servicios de calentamiento o enfriamiento cuando la corriente de 
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entrada tiene una mínima concentración de H2S, es decir, funciona para manejar 
concentraciones fuera de norma de CO2 como único contaminante.  
Desde el diseño se recomienda dejar un sobredimensionamiento de las torres de 
absorción y de regeneración para los procesos de endulzamiento y deshidratación, 
normalmente asociado a uno o dos diámetros comerciales por arriba del mínimo 
calculado para las torres, este diámetro comercial relacionado con los cabezotes 
estandarizados en la industria. Se puede definir el diámetro exacto pero el costo 
de la torre será superior porque no se encuentra estandarizado el diseño y sería 
un diseño particular. En este trabajo se definió de esa manera y por eso las torres 
de absorción y regeneración de la etapa de endulzamiento pueden manejar 
variaciones en la concentración de los gases ácidos sin realizar modificaciones, 
únicamente cambiando algunas condiciones operativas. 
 
5.2. DE EQUIPOS 
5.2.1. CAMBIO DE INTERNOS DE LA TORRE 
En cuanto a cambio de equipos mayores se sugiere realizar el cambio de los 
internos de la torre por un sistema de empaques que permita tener mayor área de 
transferencia de masa y mejore la separación. Sin embargo, se realizaron corridas 
con diferentes tipos de empaque para la perturbación menos radical (AB – 3,5 % 
de H2S y 4,6 % de CO2) y ninguno presentó resultados positivos, todos mantienen 
constante y en el mismo rango de valores  la concentración de gases ácidos en la 
corriente de gas dulce, principalmente la de CO2. Esto se debe a que el simulador 
trabaja con modelos de equilibrio, se recomienda que en un trabajo posterior se 
estudie este proceso mediante modelos de no equilibrio que permitan analizar los 
resultados obtenidos para diferentes tipos de internos en las torres de absorción.  
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6. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 
 
Dado que la concentración de los gases ácidos (CO2 y H2S) en el gas de 
producción de pozos varía con el tiempo, y generalmente tiende a aumentar 
debido a la formación y tipo de los yacimientos y a las prácticas de la industria 
como la reinyección o la fractura hidráulica, la operación de las plantas de 
procesamiento debe considerar estrategias, que manejen un aumento de estos 
contaminantes, para tener un producto final que cumpla con la normatividad. Para 
esto, se realizan cambios en las condiciones de operación o en los equipos, 
afectando muchas veces la confiabilidad y operatividad de las instalaciones. 
Este trabajo final de maestría aporta para que desde el diseño de la planta de 
tratamiento se puedan establecer algunos cambios operativos o de equipos, que 
permitan manejar la fluctuación en la composición del gas natural respecto a los 
gases ácidos. Del análisis de los resultados se puede establecer: 
 La calidad del gas natural para venta y distribución referida a concentración 
de ácido sulfhídrico (H2S) es muy exigente, por esta razón las 
modificaciones que se pueden realizar a una planta existente para controlar 
aumentos en este parámetro son restringidas y se recomienda que desde el 
diseño se realice el dimensionamiento de equipos para manejar cambios en 
la concentración de H2S en gas de entrada, de acuerdo con los pronósticos 
de producción y siempre teniendo en cuenta el mayor valor posible para 
este contaminante. 
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 Los procesos de retiro de condensados y deshidratación no presentan 
alteraciones en las condiciones de operación con la variación de la 
composición de gases ácidos en el gas de producción. 
 El proceso de absorción de gases ácidos con amina es exotérmico y para 
este caso de análisis con metildietanolamina (MDEA) es controlado 
principalmente por la concentración del gas H2S, el cual tiene una mayor 
afinidad con la amina y reacciona primero, dejando la reacción del CO2 con 
la amina como una reacción secundaria. Esto hace que el parámetro de 
diseño para la torre de absorción sea el cumplimiento de la concentración 
de CO2, con lo que se garantiza también la del H2S. 
 Los equipos críticos en una planta de tratamiento de gas cuando se 
presenta un aumento en la concentración de gases ácidos en la corriente 
de gas de producción que ingresa a la planta, están directamente 
relacionados con la planta de endulzamiento, y son: la torre de absorción, la 
torre de regeneración de la amina, la bomba de amina y el aeroenfriador de 
amina. En el diseño de éstos, se debe tener especial cuidado si se espera 
cambios en el contenido de gases ácidos durante el tiempo de operación de 
la planta. 
 El by pass propuesto como procedimiento operacional para controlar la 
concentración de gases ácidos en el gas dulce que sale de la planta de 
endulzamiento es viable cuando el gas ácido que aumenta es el dióxido de 
carbono (CO2) y se puede operar hasta un 10 % del flujo total de gas para 
un aumento en la concentración de CO2 de 22% (caso BM). Sin embargo, 
cuando la concentración de CO2 es muy alta y se tiene presencia de H2S no 
se puede operar por el by pass. Si el gas que se encuentra fuera de 
especificación es el H2S definitivamente no se debe operar el by pass por la 
condición de calidad tan estricta de este gas ácido en el producto final. 
 De las modificaciones propuestas, la disminución de la temperatura de la 
amina pobre que ingresa a la torre permite tener un gas que cumpla las 
condiciones de calidad en el gas de venta, porque favorece el proceso de 
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absorción y a su vez ayuda a controlar el perfil de temperatura de la torre 
de absorción. Con una disminución de 10 °C, se logra que la torre maneje 
todas la concentraciones de análisis de CO2 y una concentración media de 
H2S- Para las concentraciones altas de H2S no es tan eficiente, porque la 
absorción de este compuesto ocurre en la parte inferior de la torre y allí la 
amina ya llega caliente y semisaturada. 
 Con el aumento de la presión de operación de la torre también se 
encontraron resultados favorables para el control de la composición de 
gases ácidos, solamente con aumentar 25 psi la presión de operación, la 
torre se estabiliza aumentando el flujo de amina, seguramente para 
mantener la relación L/G, porque al aumentar la presión se afecta el flujo 
real de gas en la torre, adicionalmente al tener un mayor flujo de líquido se 
tiene un mayor control del perfil de temperatura que favorece la absorción 
de gases ácidos. 
 La modificación de aumentar la concentración de amina en 5% (desde 30% 
hasta 35%) es positiva cuando se tiene variaciones menores en la 
composición del gas de entrada, pero cuando se trabaja con las 
perturbaciones de concentración alta para cualquiera de los dos gases 
ácidos  no es tan efectiva, esto se puede explicar porque al tener mayor 
amina disponible y mayor cantidad de gases ácidos se tiene mayor 
absorción, lo que a su vez ocasiona un incremento de temperatura al 
interior de la torre evitando que la absorción continúe con la velocidad 
inicial. 
 Respecto a las simulaciones dinámicas se puede concluir que permiten 
tener un panorama más amplio de la respuesta de una planta a una 
perturbación espacio temporal pero que dependerá de los modelos 
matemáticos y la potencia del software con que se trabaje para obtener 
resultados que se acerquen a la realidad. Adicionalmente, por ser sistemas 
de ecuaciones tan complejos son muy sensibles a la definición de los 
parámetros, la forma de operación y la definición de los lazos y estrategias 
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de control. Para este caso específico, fue necesario operar los lazos de 
control en modo manual, se recomienda en para un trabajo posterior revisar 
la estrategia de control de las torres de absorción que permitan controlar la 
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ANEXO A: COMPOSICIÓN DEL GAS 
NATURAL DE ENTRADA CON LAS 
VARIACIONES DE ANÁLISIS EN LA 
CONCENTRACIÓN DE GASES ÁCIDOS (CO2 Y 
H2S)  
 
Tabla A-1. Composición del gas natural que ingresa a la planta de tratamiento con 




BM BA MB AB 
N2 0,0054 0,0054 0,0053 0,0054 0,0054 
CO2 0,0460 0,0560 0,0660 0,0460 0,0460 
H2S 0,0250 0,0250 0,0250 0,0300 0,0350 
metano 0,7034 0,6958 0,6883 0,6996 0,6958 
etano 0,0548 0,0542 0,0536 0,0545 0,0542 
propano 0,0470 0,0465 0,0460 0,0467 0,0465 
i-butano 0,0235 0,0232 0,0230 0,0234 0,0232 
n-butano 0,0078 0,0077 0,0076 0,0078 0,0077 
i-pentano 0,0118 0,0117 0,0115 0,0117 0,0117 
n-pentano 0,0107 0,0106 0,0105 0,0106 0,0106 
hexanos 0,0105 0,0104 0,0103 0,0104 0,0104 
heptanos 0,0054 0,0053 0,0053 0,0054 0,0053 
Octanos 0,0086 0,0085 0,0084 0,0086 0,0085 
nonanos 0,0043 0,0043 0,0042 0,0043 0,0043 
decanos+ 0,0064 0,0063 0,0063 0,0064 0,0063 
H2O 0,0294 0,0291 0,0288 0,0292 0,0291 
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Tabla A-2. Composición del gas natural que ingresa a la planta de tratamiento con 




MM MA AM AA 
N2 0,0054 0,0053 0,0053 0,0053 0,0053 
CO2 0,0460 0,0560 0,0660 0,0560 0,0660 
H2S 0,0250 0,0300 0,0300 0,0350 0,0350 
metano 0,7034 0,6920 0,6845 0,6883 0,6807 
etano 0,0548 0,0539 0,0533 0,0536 0,0530 
propano 0,0470 0,0462 0,0457 0,0460 0,0455 
i-butano 0,0235 0,0231 0,0229 0,0230 0,0227 
n-butano 0,0078 0,0077 0,0076 0,0076 0,0075 
i-pentano 0,0118 0,0116 0,0115 0,0115 0,0114 
n-pentano 0,0107 0,0105 0,0104 0,0105 0,0104 
hexanos 0,0105 0,0103 0,0102 0,0103 0,0102 
heptanos 0,0054 0,0053 0,0053 0,0053 0,0052 
octanos 0,0086 0,0085 0,0084 0,0084 0,0083 
nonanos 0,0043 0,0042 0,0042 0,0042 0,0042 
decanos+ 0,0064 0,0063 0,0062 0,0063 0,0062 
H2O 0,0294 0,0289 0,0286 0,0288 0,0285 
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ANEXO B: CURVA DE DESARROLLO 
PRESIÓN CONTRA TEMPERATURA PARA EL 




Figura B-1. Curva de desarrollo - presión contra temperatura del gas agrio que 
























Punto de Burbuja Punto de Rocío
Formación de hidratos Punto de Operacion
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ANEXO C: BALANCES DE MASA Y ENERGÍA 
PLANTA DE RETIRO DE CONDENSADOS  
 





producción 7 11 12 
Fracción de Vapor - 0,98 1 1 0 
Temperatura °C 30,0 136,7 30,0 30,0 
Presión Psia 20,0 80,0 20,0 20,0 
Flujo Molar MMSCFD 58,20 57,32 57,32 0,88 
Flujo de Masa kg/h 75064,9 69742,5 69742,5 5322,4 
Flujo en volumen m3/h 179,8 172,3 172,3 7,5 
Flujo de Calor kJ/h -2,99E+08 -2,72E+08 -2,87E+08 -1,14E+07 
Nombre Unidad 13 14 15 16 
Fracción de Vapor - 0,97 1 1 0,97 
Temperatura °C 35,0 35,0 145,4 35,0 
Presión Psia 70,0 70,0 280,0 270,0 
Flujo Molar MMSCFD 57,32 55,86 55,86 55,86 
Flujo de Masa kg/h 69742,5 66700,1 66700,1 66700,1 
Flujo en volumen m3/h 172,3 168,3 168,3 168,3 
Flujo de Calor kJ/h -2,90E+08 -2,70E+08 -2,56E+08 -2,74E+08 
Nombre Unidad 18 19 20 21 
Fracción de Vapor - 1 0,98 0 0 
Temperatura °C 140,8 35,0 35,0 35,0 
Presión Psia 945,0 935,0 70,0 270,0 
Flujo Molar MMSCFD 54,43 54,43 1,46 1,43 
Flujo de Masa kg/h 62654,0 62654,0 3042,4 4046,1 
Flujo en volumen m3/h 162,2 162,2 4,0 6,1 
Flujo de Calor kJ/h -2,46E+08 -2,63E+08 -1,96E+07 -1,54E+07 
Nombre Unidad 22 6 17 23 
Fracción de Vapor - 0 1 1 0,97 
Temperatura °C 35,0 35,0 35,0 2,6 
Presión Psia 935,0 270,0 935,0 600,0 
Flujo Molar MMSCFD 1,18 54,43 53,25 51,94 
Flujo de Masa kg/h 2807,0 62654,0 59847,0 56854,3 
Flujo en volumen m3/h 5,0 162,2 157,3 151,7 
Flujo de Calor kJ/h -5,135E+08 -5,028E+08 -4,938E+08 -4,759E+08 
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Nombre Unidad 24 25 26 27 
Fracción de Vapor - 1 0 0,98 1 
Temperatura °C 2,6 2,6 22,0 22,0 
Presión Psia 600,0 600,0 932,9 932,9 
Flujo Molar MMSCFD 50,44 1,50 53,25 51,94 
Flujo de Masa kg/h 53316,6 3537,7 59847,0 56854,3 
Flujo en volumen m3/h 145,2 6,5 157,3 151,7 
Flujo de Calor kJ/h -2,38E+08 -1,06E+07 -2,57E+08 -2,47E+08 
Nombre Unidad 28 Gas Agrio Condensado  
Fracción de Vapor - 0 1 0,36  
Temperatura °C 22,0 23,5 -5,8  
Presión Psia 925,8 590,1 20,0  
Flujo Molar MMSCFD 1,41 50,23 7,77  
Flujo de Masa kg/h 3151,7 55687,1 21227,2  
Flujo en volumen m3/h 5,7 142,8 33,7  









producción 7 11 12 
Fracción de Vapor - 0,985 1 1 0 
Temperatura °C 30,0 136,2 29,7 29,7 
Presión Psia 20,0 76,0 19,0 19,0 
Flujo Molar MMSCFD 115,50 113,80 113,80 1,70 
Flujo de Masa kg/h 148969,0 138621,0 138621,0 10348,0 
Flujo en volumen m3/h 356,8 342,3 342,3 14,5 
Flujo de Calor kJ/h -5,93E+08 -5,41E+08 -5,71E+08 -2,22E+07 
Nombre Unidad 13 14 15 16 
Fracción de Vapor - 0,98 1 1 0,97 
Temperatura °C 35,0 35,0 145,2 35,0 
Presión Psia 66,0 66,0 264,0 255,4 
Flujo Molar MMSCFD 113,80 111,00 111,00 111,00 
Flujo de Masa kg/h 138621,0 132745,2 132745,2 132745,2 
Flujo en volumen m3/h 342,3 334,6 334,6 334,6 
Flujo de Calor kJ/h -5,76E+08 -5,38E+08 -5,09E+08 -5,45E+08 
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Nombre Unidad 18 19 20 21 
Fracción de Vapor - 1 0,98 0 0 
Temperatura °C 140,4 34,0 35,0 35,0 
Presión Psia 894,1 882,9 66,0 255,4 
Flujo Molar MMSCFD 108,14 108,14 2,79 2,87 
Flujo de Masa kg/h 124668,4 124668,4 5875,8 8076,8 
Flujo en volumen m3/h 322,5 322,5 7,7 12,1 
Flujo de Calor kJ/h -4,89E+08 -5,23E+08 -3,76E+07 -3,14E+07 
Nombre Unidad 22 6 17 23 
Fracción de Vapor - 0 1 1 0,98 
Temperatura °C 34,0 35,0 34,0 5,4 
Presión Psia 882,9 255,4 882,9 600,0 
Flujo Molar MMSCFD 2,66 108,14 105,48 103,24 
Flujo de Masa kg/h 6433,9 124668,4 118234,5 113003,4 
Flujo en volumen m3/h 11,3 322,5 311,2 301,6 
Flujo de Calor kJ/h -2,07E+07 -5,13E+08 -5,02E+08 -4,94E+08 
Nombre Unidad 24 25 26 27 
Fracción de Vapor - 1 0 0,98 1 
Temperatura °C 5,4 5,4 22,0 22,0 
Presión Psia 600,0 600,0 872,9 872,9 
Flujo Molar MMSCFD 100,74 2,51 105,48 103,24 
Flujo de Masa kg/h 107001,5 6001,9 118234,5 113003,4 
Flujo en volumen m3/h 290,5 11,0 311,2 301,6 
Flujo de Calor kJ/h -4,76E+08 -1,78E+07 -5,07E+08 -4,91E+08 
Nombre Unidad 28 Gas Agrio Condensado Gas Agrio 2 
Fracción de Vapor - 0 1 0,35 1 
Temperatura °C 22,0 23,8 -7,2 23,8 
Presión Psia 872,9 590,0 9,0 589,0 
Flujo Molar MMSCFD 2,24 100,74 14,76 100,74 
Flujo de Masa kg/h 5231,1 107001,5 41967,5 107001,5 
Flujo en volumen m3/h 9,6 290,5 66,2 290,5 
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ANEXO D: BALANCES DE MASA Y ENERGÍA 
PLANTA DE ENDULZAMIENTO DE GAS 
NATURAL 
Tabla D-1. Balance de masa y energía planta de endulzamiento de 50 MMSCFD. 
Nombre Unidad 2 Amina Pobre 3- 4 
Fracción de Vapor - 1 0 0,99 0 
Temperatura °C 24,6 50,0 50,7 56,1 
Presión Psia 608,5 580,2 580,0 584,1 
Flujo Molar MMSCFD 50,40 79,43 47,39 82,44 
Flujo de Masa kg/h 53288,0 95651,0 47140,2 101798,8 
Flujo en volumen m3/h 145,1 94,8 137,6 103,2 
Flujo de Calor kJ/h -2,35E+08 -1,17E+09 -1,96E+08 -1,21E+09 
Nombre Unidad 5 6 7 8 
Fracción de Vapor - 0 1 0 0 
Temperatura °C 56,6 56,6 56,6 93,3 
Presión Psia 85,0 85,0 85,0 77,8 
Flujo Molar MMSCFD 82,44 0,09 82,35 82,35 
Flujo de Masa kg/h 101798,8 113,2 101685,6 101685,6 
Flujo en volumen m3/h 103,2 0,3 103,0 103,0 
Flujo de Calor kJ/h -1,21E+09 -6,15E+05 -1,21E+09 -1,19E+09 
Nombre Unidad 11 13 14 16 
Fracción de Vapor - 1 0 0 0 
Temperatura °C 97,7 116,8 75,6 83,3 
Presión Psia 22,7 24,7 22,7 22,7 
Flujo Molar MMSCFD 7,80 74,55 74,55 79,43 
Flujo de Masa kg/h 10400,6 91285,0 91285,0 95665,1 
Flujo en volumen m3/h 12,6 90,4 90,4 94,8 
Flujo de Calor kJ/h -9,24E+07 -1,08E+09 -1,09E+09 -1,16E+09 
Nombre Unidad 
17 18 PURGE 1 
Reposición 
agua 
Fracción de Vapor - 0 0 0 0 
Temperatura °C 83,9 50,0 83,3 75,6 
Presión Psia 590,2 580,2 22,7 22,7 
Flujo Molar MMSCFD 79,43 79,43 0,00 4,88 
Flujo de Masa kg/h 95665,1 95665,1 0,0 4375,8 
Flujo en volumen m3/h 94,8 94,8 0,0 4,4 
Flujo de Calor kJ/h -1,15E+09 -1,17E+09 0,00E+00 -6,85E+07 
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amina 1 9 30 
Fracción de Vapor - 0 1 1 1 
Temperatura °C 75,6 24,6 24,6 23,7 
Presión Psia 22,7 608,5 608,5 586,5 
Flujo Molar MMSCFD 0,00 0,00 50,40 0,00 
Flujo de Masa kg/h 4,3 0,0 53288,0 0,0 
Flujo en volumen m3/h 0,0 0,0 145,1 0,0 
Flujo de Calor kJ/h -1,61E+04 0,00E+00 -2,35E+08 0,00E+00 
Nombre Unidad Gas dulce 3+ 12 Gas Dulce 2 
Fracción de Vapor - 0,99 0,99 1 0,99 
Temperatura °C 50,7 50,7 23,8 50,7 
Presión Psia 580,0 580,0 588,5 579,9 
Flujo Molar MMSCFD 47,39 47,39 50,40 47,39 
Flujo de Masa kg/h 47140,5 47140,5 53288,0 47140,5 
Flujo en volumen m3/h 137,3 137,3 145,1 137,3 
Flujo de Calor kJ/h -1,97E+08 -1,97E+08 -2,35E+08 -1,97E+08 
Nombre Unidad Gas Agrio    
Fracción de Vapor - 1    
Temperatura °C 24,8    
Presión Psia 613,5    
Flujo Molar MMSCFD 50,40    
Flujo de Masa kg/h 53288,0    
Flujo en volumen m3/h 145,1    
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Tabla D-2. Balance de masa y energía planta de endulzamiento de 100 MMSCFD. 
Nombre Unidad 
2 Amina Pobre 3- 4 
Fracción de Vapor - 1 0 1 0 
Temperatura °C 19,8 50,0 50,8 54,9 
Presión Psia 606,7 580,2 580,0 584,1 
Flujo Molar MMSCFD 100,50 153,80 94,56 159,74 
Flujo de Masa kg/h 104546,1 185202,8 92407,8 197341,1 
Flujo en volumen m3/h 287,3 183,5 272,6 200,1 
Flujo de Calor kJ/h -4,69E+08 -2,26E+09 -3,89E+08 -2,34E+09 
Nombre Unidad 
5 6 7 8 
Fracción de Vapor - 0 1 0 0 
Temperatura °C 55,3 55,3 55,3 93,3 
Presión Psia 85,0 85,0 85,0 77,8 
Flujo Molar MMSCFD 159,74 0,17 159,57 159,57 
Flujo de Masa kg/h 197341,1 218,1 197123,0 197123,0 
Flujo en volumen m3/h 200,1 0,5 199,7 199,7 
Flujo de Calor kJ/h -2,34E+09 -1,19E+06 -2,34E+09 -2,31E+09 
Nombre Unidad 11 13 14 16 
Fracción de Vapor - 1 0 0 0 
Temperatura °C 98,0 118,1 75,1 83,1 
Presión Psia 22,7 25,7 20,9 20,9 
Flujo Molar MMSCFD 15,60 143,97 143,97 153,73 
Flujo de Masa kg/h 20728,8 176394,2 176394,2 185138,9 
Flujo en volumen m3/h 25,0 174,7 174,7 183,5 
Flujo de Calor kJ/h -1,85E+08 -2,08E+09 -2,10E+09 -2,24E+09 
Nombre Unidad 
17 18 PURGE 1 
Reposición 
agua 
Fracción de Vapor - 0 0 0 0 
Temperatura °C 83,7 50,0 83,1 75,1 
Presión Psia 590,2 580,2 20,9 20,9 
Flujo Molar MMSCFD 153,73 153,73 0,00 9,77 
Flujo de Masa kg/h 185138,9 185138,9 19,0 8763,6 
Flujo en volumen m3/h 183,5 183,5 0,0 8,8 
Flujo de Calor kJ/h -2,24E+09 -2,26E+09 -7,02E+04 -1,37E+08 
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Nombre Unidad Reposición 
amina 1 9 30 
Fracción de Vapor - 0 1 1 1 
Temperatura °C 75,1 19,8 19,8 18,8 
Presión Psia 20,9 606,7 606,7 584,7 
Flujo Molar MMSCFD 0,00 0,00 100,50 0,00 
Flujo de Masa kg/h 0,0 0,0 104546,1 0,0 
Flujo en volumen m3/h 0,0 0,0 287,3 0,0 
Flujo de Calor kJ/h 0,00E+00 0,00E+00 -4,69E+08 0,00E+00 
Nombre Unidad Gas dulce 3+ 12 Gas Dulce 2 
Fracción de Vapor - 1 1 1 1 
Temperatura °C 50,8 50,8 18,9 50,8 
Presión Psia 580,0 580,0 586,7 579,9 
Flujo Molar MMSCFD 94,56 94,56 100,50 94,56 
Flujo de Masa kg/h 92408,4 92408,4 104546,1 92408,4 
Flujo en volumen m3/h 272,1 272,1 287,3 272,1 
Flujo de Calor kJ/h -3,91E+08 -3,91E+08 -4,69E+08 -3,91E+08 
Nombre Unidad Gas Agrio    
Fracción de Vapor - 1    
Temperatura °C 20,0    
Presión Psia 611,7    
Flujo Molar MMSCFD 100,50    
Flujo de Masa kg/h 104546,1    
Flujo en volumen m3/h 287,3    
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ANEXO E: PERFILES DE PRESIÓN, 
TEMPERATURA Y FLUJO DE LA TORRE DE 
ABSORCIÓN CON AMINA T-100 
 
Figura E-1. Perfil de presión en la torre de absorción con amina  T-100 
 















































100 MMSCFD 50 MMSCFD
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Figura E-3. Perfil de flujo en la torre de absorción con amina  T-100 
 



































GAS 100 MMSCFD GAS 50 MMSCFD
LIQUIDO 100 MMSCFD LIQUIDO 50 MMSCFD
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ANEXO F: BALANCES DE MASA Y ENERGÍA 
PLANTA DE DESHIDRATACIÓN DE GAS 
NATURAL 





TEG Gas Seco TEG Rico 
Fracción de Vapor - 1 0 1 0 
Temperatura °C 29,4 54,2 53,1 51,8 
Presión Psia 900,0 584,8 575,0 576,1 
Flujo Molar MMSCFD 10,00 0,31 46,67 0,51 
Flujo de Masa kg/h 9190,9 2141,4 45736,5 2325,0 
Flujo en volumen m3/h 27,6 1,9 135,5 2,1 





Regenerado TEG Reg frío 
Alimento 
Regeneradora 
Fracción de Vapor - 0,02 0 0 0,03 
Temperatura °C 54,9 204,5 138,1 117,7 
Presión Psia 26,0 15,0 15,0 25,1 
Flujo Molar MMSCFD 0,51 0,31 0,31 0,51 
Flujo de Masa kg/h 2325,0 2140,2 2140,2 2325,0 
Flujo en volumen m3/h 2,1 1,9 1,9 2,1 










Fracción de Vapor - 1 0 0 0 
Temperatura °C 101,7 15,6 138,1 137,4 
Presión Psia 14,7 15,0 15,0 585,0 
Flujo Molar MMSCFD 0,20 0,00 0,31 0,31 
Flujo de Masa kg/h 184,8 1,1 2141,4 2141,4 
Flujo en volumen m3/h 0,2 0,0 1,9 1,9 
Flujo de Calor kJ/h -2,36E+06 -6,03E+03 -1,10E+07 -1,10E+07 
Nombre Unidad Reciclo TEG Gas de venta Gas Dulce Alim reg 
Fracción de Vapor - 0 1 1 0,03 
Temperatura °C 54,2 57,0 50,2 117,7 
Presión Psia 584,8 572,8 579,9 25,1 
Flujo Molar MMSCFD 0,31 46,67 46,90 0,51 
Flujo de Masa kg/h 2141,4 45736,5 46040,9 2325,0 
Flujo en volumen m3/h 1,9 135,5 135,9 2,1 
Flujo de Calor kJ/h -1,15E+07 -1,85E+08 -1,88E+08 -1,39E+07 
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TEG Gas Seco TEG Rico 
Fracción de Vapor - 1 0 1 0 
Temperatura °C 29,4 59,8 54,1 52,5 
Presión Psia 900,0 584,4 575,0 580,0 
Flujo Molar MMSCFD 10,00 0,56 94,14 0,99 
Flujo de Masa kg/h 9190,9 3944,6 94278,6 4329,4 
Flujo en volumen m3/h 27,6 3,5 273,6 3,9 





Regenerado TEG Reg frío 
Alimento 
Regeneradora 
Fracción de Vapor - 0,02 0 0 0,03 
Temperatura °C 55,5 204,5 154,0 103,8 
Presión Psia 26,0 15,0 15,0 23,3 
Flujo Molar MMSCFD 0,99 0,56 0,56 0,99 
Flujo de Masa kg/h 4329,4 3942,1 3942,1 4329,4 
Flujo en volumen m3/h 3,9 3,5 3,5 3,9 










Fracción de Vapor - 1 0 0 0 
Temperatura °C 101,7 15,6 153,9 153,3 
Presión Psia 14,7 15,0 15,0 585,0 
Flujo Molar MMSCFD 0,42 0,00 0,56 0,56 
Flujo de Masa kg/h 386,8 2,4 3944,6 3944,6 
Flujo en volumen m3/h 0,4 0,0 3,5 3,5 
Flujo de Calor kJ/h -4,94E+06 -1,31E+04 -2,02E+07 -2,01E+07 
Nombre Unidad Reciclo TEG Gas de venta Gas Dulce Alim reg 
Fracción de Vapor - 0 1 0,99 0,03 
Temperatura °C 59,8 58,1 50,8 103,8 
Presión Psia 584,4 566,6 579,9 23,3 
Flujo Molar MMSCFD 0,56 94,14 94,60 0,99 
Flujo de Masa kg/h 3944,6 94278,6 94826,0 4329,0 
Flujo en volumen m3/h 3,5 273,6 274,3 3,9 
Flujo de Calor kJ/h -2,11E+07 -3,93E+08 -4,00E+08 -2,64E+07 
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ANEXO G: PERFILES DE PRESIÓN, 
TEMPERATURA Y FLUJO DE LA TORRE 
DESHIDRATADORA T-102 
 
Figura G-1. Perfil de presión en la torre deshidratadora con TEG  T-102 
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Figura G-3. Perfil de flujo en la torre de deshidratadora con TEG T-102 
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ANEXO H: COMPOSICIÓN DE GAS AGRIO 
PARA CADA PERTURBACIÓN DE ANÁLISIS 
 
Tabla H-1. Composición del gas agrio que ingresa a la planta de endulzamiento 
con variación de uno de los gases ácidos y el otro fijo. 
Componente BM BA MB AB 
N2 0,0062 0,0061 0,0063 0,0063 
CO2 0,0614 0,0723 0,0505 0,0505 
H2S 0,0252 0,0252 0,0303 0,0352 
metano 0,7893 0,7798 0,7948 0,7907 
etano 0,0560 0,0553 0,0563 0,0560 
propano 0,0388 0,0384 0,0389 0,0386 
i-butano 0,0139 0,0138 0,0140 0,0138 
n-butano 0,0038 0,0038 0,0038 0,0038 
i-pentano 0,0029 0,0028 0,0028 0,0028 
n-pentano 0,0019 0,0019 0,0019 0,0019 
hexanos 0,0004 0,0004 3,48E-04 3,45E-04 
heptanos 1,68E-05 1,74E-05 1,64E-05 1,60E-05 
octanos 9,95E-07 1,04E-06 9,51E-07 9,42E-07 
nonanos 8,95E-09 9,35E-09 8,32E-09 8,43E-09 
decanos+ 1,46E-10 1,59E-10 1,37E-10 1,37E-10 
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Tabla H-2. Composición del gas agrio que ingresa a la planta de endulzamiento 
con variación de los dos gases ácidos.  
Componente MM MA AM AA 
N2 0,0061 0,0061 0,0061 0,0061 
CO2 0,0614 0,0723 0,0614 0,0722 
H2S 0,0302 0,0302 0,0352 0,0352 
metano 0,7853 0,7757 0,7812 0,7716 
etano 0,0556 0,0550 0,0553 0,0546 
propano 0,0385 0,0380 0,0382 0,0378 
i-butano 0,0138 0,0137 0,0137 0,0135 
n-butano 0,0038 0,0038 0,0037 0,0037 
i-pentano 0,0028 0,0028 0,0028 0,0028 
n-pentano 0,0019 0,0019 0,0019 0,0019 
hexanos 3,52E-04 3,54E-04 3,48E-04 3,52E-04 
heptanos 1,67E-05 1,73E-05 1,66E-05 1,69E-05 
octanos 1,00E-06 1,04E-06 9,83E-07 1,03E-06 
nonanos 8,83E-09 9,39E-09 8,81E-09 9,46E-09 
decanos+ 1,49E-10 1,58E-10 1,49E-10 1,59E-10 
H2O 0,0002 0,0002 0,0002 0,0002 
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ANEXO I: RESPUESTA A LAS 
PERTURBACIONES EN LA COMPOSICIÓN DE 
GASES ÁCIDOS 
 
Figura I-1. Respuesta en modo dinámico de la torre de absorción T-100 para la  
perturbación BM (2,5 % H2S y 5,6 % de CO2) en el gas de producción. 
 
Figura I-2. Respuesta en modo dinámico de la torre de absorción T-100 para la  
perturbación MB (3,0 % H2S y 4,6 % de CO2) en el gas de producción. 
Estabilización Perturbación 
Estabilización Perturbación 
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Figura I-3. Respuesta en modo dinámico de la torre de absorción T-100 para la  
perturbación AB (3,5 % H2S y 4,6 % de CO2) en el gas de producción. 
 
Figura I-4. Respuesta en modo dinámico de la torre de absorción T-100 para la  
perturbación MM (3,0 % H2S y 5,6 % de CO2) en el gas de producción. 
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Figura I-5. Respuesta en modo dinámico de la torre de absorción T-100 para la  
perturbación MA (3,0 % H2S y 6,6 % de CO2) en el gas de producción. 
 
Figura I-6. Respuesta en modo dinámico de la torre de absorción T-100 para la  
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ANEXO J: ANÁLISIS HIDRÁULICO DE LA 
COLUMNA DE ABSORCIÓN CON AMINA 
Aprovechando la nueva aplicación del simulador Aspen Hysys para el análisis 
hidráulico de las columnas se confirmó que el diseño propuesto con base en 
internos de la planta existente cumple para la condición de diseño, en la figura J-1 
se presenta un resumen del reporte gráfico que se genera:  
 
Figura J-1. Imagen de los resultados gráficos para la revisión hidráulica de la torre 
de absorción. 
En la parte izquierda se muestra el estatus general de la columna, cuando se 
tienen alertas o errores los muestra en color amarillo o rojo, respectivamente; para 
este caso no se tienen problemas en la columna y toda se presenta de color azul.  
En la parte inferior se puede seleccionar la revisión de cada una de las etapas y 
en el gráfico central se tiene el análisis hidráulico de la etapa seleccionada (Figura 
J-2), donde se puede evidenciar la zona en la cual se ubica el punto de operación 
y el riesgo que se tiene, si se está muy cerca de alguno de los parámetros de 
evaluación como son: la carga mínima y máxima en el vertedero, la caída de 
presión en la etapa, el porcentaje de lloriqueo y su relación con la inundación del 
plato o el arrastre. 
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Figura J-2. Resultados gráficos para el análisis hidráulico de la etapa 4 de torre de 
absorción T-100 
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